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Résumé 
Le présent projet de maîtrise s’intitule Conversion du méthanol en éther di-méthylique (DME) 
et de ce dernier en acétate de méthyle. Échelonné sur 24 mois, le travail a été scindé en deux 
parties importantes : 
 la synthèse du DME par déshydratation du méthanol 
 la carbonylation du DME en acétate de méthyle 
La caractérisation de ces deux systèmes catalytiques a pour but d’être une alternative à 
la synthèse industriele des acétyles passant par la carbonylation du méthanol sous l’action de 
l’iodure de méthyle comme co-catalyseur avec le rhodium. L’impact de l’iodure de méthyle 
sur le plan économique fait l’objet du plusieurs eforts de développement dont une des 
avenues est cele passant par le DME. 
L’optimisation de la première réaction s’est conduite autour du choix de catalyseur, de 
la température, de la pression et des conditions hydrodynamiques. Ceci a permis de 
caractériser les performances de la réaction dont les trois principaux indicateurs choisis sont la 
conversion, la sélectivité et le taux de production. L’alumine-γ comme catalyseur dans un 
réacteur à lit fixe permet d’ateindre une conversion du méthanol totalement sélective au DME 
de 80% à une LHSV (liquid hour space velocity) de 11h-1 et ce à 330 °C et 2514 kPa. Le taux 
de production maximal calculé a été de	7.35 		 .× . 
La carbonylation du DME s’est faite sous l’action de la zéolithe Mordénite et 
également dans un réacteur à lit fixe. Le ratio molaire des réactifs CO:DME, la température et 
la pression et ont été l’objet de l’étude paramétrique. À une GHSVCO de 1062 h-1, un ratio 
CO:DME de 10:1, une température de 230 °C et une pression de 3204 kPa (450 psig), il a été 
possible d’ateindre une conversion du DME en acétate de méthyle de 9%. 
Les résultats expérimentaux de chacune de ces deux réactions ont été analysés par 
rapport aux modèles théoriques d’équilibre thermodynamique ainsi qu’aux valeurs 
expérimentales répertoriées dans la litérature scientifique. 
Corriger les mots clé : diméthyl éther, zéolithe, mordénite 
 Remerciements 
Au cours de mes deux années en tant qu’étudiant à la maîtrise j’ai pu parfaire mes 
connaissances en ingénierie et en sciences et je crois fermement que j’ai gagné beaucoup en 
vue de ma future carière d’ingénieur. Cete confiance, je la dois au personnel qui m’a encadré 
pendant mon projet et, qui j’espère, continueront d’être des gens importants dans mon 
cheminement. En premier lieu je tiens à remercier mon directeur Jean-Michel Lavoie et 
Stéphane Marie-Rose qui ont été mes guides principaux. De par leur connaissance, chacun a 
su metre l’emphase sur l’importance de la rigueur dans la démarche scientifique et m’ont 
permis d’avoir un accès privilégié à la recherche dans le contexte de la valorisation de la 
biomasse. 
Je souhaite également souligner la reconnaissance que j’ai envers M. Esteban Chornet, 
un grand dirigeant de qui j’apprends à chaque moment passé en sa présence. 
Merci à David Lynch qui a été mon premier contact chez Enerkem et qui m’a donné la 
chance de m’initier au monde de la recherche industriele. 
Finalement, l’ensemble de mon travail n’aurait pas été le même sans le support 
scientifique et technique des autres employés d’Enerkem. Concrètement, je remercie Boris 
Valsecchi, Jean-Philippe Ross, Mario Dalaire et Jacques Bureau. 
i 
 
Table des matières 
Introduction ....................................................................... 1 
Mise en contexte et problématique................................................... 1 
Définition du projet de recherche .................................................... 5 
Objectifs du projet de recherche ..................................................... 5 
Contributions originales ............................................................ 6 
Plan du document ................................................................ 7 
État de l’art ........................................................................ 9 
La synthèse du diméthyl éther (DME) ................................................. 9 
Déshydratation du méthanol par les zéolithes et l’alumine gamma ........................ 9 
La carbonylation du diméthyl éther (DME) .......................................... 13 
Les zéolithes comme catalyseurs ................................................ 13 
Développement ................................................................... 26 
Méthodologie ................................................................... 26 
Montages expérimentaux ....................................................... 26 
Description des méthodes d’analyses et des appareils analytiques ....................... 30 
Méthodes d’analyses des gaz par chromatographie gazeuse ............................ 34 
Méthode d’analyse du diméthyl éther par FTIR ...................................... 37 
Modélisations (Aspen Hysys) ..................................................... 37 
Les cinétiques réactionneles ..................................................... 41 
Planification expérimentale ...................................................... 46 
Résultats, analyses et discussions ................................................... 48 
Les séries DM‐Ax, DM‐Bx et DM‐Cx ................................................ 48 
La série DM‐Ex ................................................................ 52 
La série DM‐Fx ................................................................ 55 
La série DM‐Gx ................................................................ 56 
La série DM‐Hx ................................................................ 57 
La série DM‐Ix ................................................................. 59 
Les séries CD‐Ax et CD‐Bx ........................................................ 60 
La caractérisation du diméthyl éther par FTIR ........................................ 65 
Conclusion ..................................................................... 69 
i 
 
Recommandations ............................................................... 70 
Bibliographie ................................................................... 71 
   
ii 
 
Liste des figures 
Figure 1 : Schéma catalytique du procédé Monsanto (Haynes 2010) ........................... 3 
Figure 2: Courbes de désorption de l'ammoniac sur les diférents catalyseurs (carrés : H‐ZSM‐5, 
triangles : NaH‐ZSM‐5, cercles : alumine gamma). Le pic vers 450K représentant la désorption de 
l’ammoniac adsorbée sur les sites acides faibles et vers 700K sur les sites acides forts. (Hassanpour, 
Yaripour et al. 2010) ................................................................ 11 
Figure 3: Représentation schématique de la structure moléculaire de la Mordénite (Baerlocher, 
McCusker et al. 2007) .............................................................. 14 
Figure 4: Acidités de Bronsted et de Lewis aux sites acide des zéolithes (Subhash 1990) .......... 15 
Figure 5: Mécanisme proposé pour la carbonylation du DME sous la catalyse d'une zéolithe Mordénite 
(Cheung, Bhan et al. 2007) ........................................................... 16 
Figure 6: Influence des agents dopants métaliques sur le taux de production d'acétyles (Ditzel and 
Law 2008) ........................................................................ 18 
Figure 7: Influence du vecteur d'hydrogène sur la productivité de la carbonylation du DME à 350 
degrés Celsius (Deeley, Ditzel et al. 2008) ............................................... 19 
Figure 8: Activité catalytique des métaux de transition avec le CO (Cheng, Hu et al. 2008) ......... 25 
Figure 9: Nature de l'adsorption du CO sur les métaux de transition (Masel 1996) (aucune adsorption 
en vert, adsorption dissociative en rouge, adsorption associative en bleu et 2 types d’adsorption 
possible en blanc) .................................................................. 25 
Figure 10: Schématisation du montage expérimental ...................................... 28 
Figure 11: Schématisation du remplissage du réacteur tubulaire ............................. 34 
Figure 12: Modélisation de la déshydratation du méthanol (équilibre) ........................ 39 
Figure 13: Efet de la température de condensation sur la composition du produit de DME ........ 40 
Figure 14: Récupération du l'acétate de méthyle par condensation à 2514 kPag (ratio CO:AcMe = 20)
 ................................................................................ 41 
Figure 15: Résultats de la série DM‐Ax ................................................. 49 
Figure 16: Résultats comparatifs des séries DM‐Ax et DM‐Bx ................................ 50 
Figure 17: Résultats comparatifs des séries DM‐Ax, DM‐Bx et DM‐Cx ......................... 51 
Figure 18: Détection des limitations difusionneles externes (Le Page 1987) ................... 53 
Figure 19: Influence de la LHSV sur la conversion à Vcat = 21 mL (T = 290oC et P = 350 psig et alumine‐
γ/H‐ZSM‐5 (80/20) ................................................................ 54 
iv 
 
Figure 20: Influence de la vitesse superficiele sur la conversion à Vcat = 21 mL (T = 290 oC, P = 350 psig 
et alumine‐γ/H‐ZSM‐5 (80/20) ....................................................... 55 
Figure 21: Influence de la LHSV sur la conversion à Vcat = 42 mL (T = 330 oC, P = 350 psig et alumine‐
γ/H‐ZSM‐5 (100/0) ................................................................ 57 
Figure 22: Influence du volume de catalyseur sur la conversion à LHSV = cte ................... 58 
Figure 23: Données d'opération (T) lors de la déshydratation du méthanol à Vcat = 52 mL ......... 59 
Figure 24: Résultats comparatifs de la conversion du DME en acétate de méthyle ............... 62 
Figure 25: Schéma simplifié de la configuration spatiale de méthyle et du CO sur le rhodium (M = Rh), 
I = iode, a,b et c = distances intermoléculaires calculées des liaisons entres les réactifs adsorbés et le 
rhodium) (Cheong, Schmid et al. 2000) ................................................. 63 
 Figure 26: Spectres IR du méthanol (a) et du DME (b) (ACS 2012) ............................ 66 
Figure 27: Résultats comparatifs pour l'analyse du DME gazeux (FTIR et GC‐TCD) ................ 67 
 
Liste des tableaux 
Tableau 1 : Sommaire de la conversion après 100 heures d’opération cumulées pour diférents 
systèmes alumine/zéolithe pour la déshydratation du méthanol ............................. 12 
Tableau 2: Efet du système catalytique à 2 catalyseurs pour la synthèse de l'éthanol (San, Zhang et al. 
2009) ........................................................................... 20 
Tableau 3: Relation entre l'ammoniac et le monoxyde de carbone adsorbé et l'activité de 
carbonylation du méthanol en phase gazeuse (Peng 2003) ................................. 22 
Tableau 4: Spécifications des substances chimiques ....................................... 29 
Tableau 5: Détail de la méthode chromatographique pour GC‐FID ........................... 35 
Tableau 6: Résultats théoriques de la cinétique de déshydratation du méthanol ................ 43 
Tableau 7: Propriétés physico‐chimiques du mélange réactionnel (déshydratation du méthanol) ... 44 
Tableau 8: Déroulement expérimental pour la déshydratation du méthanol .................... 46 
Tableau 9: Planification expérimentale pour la carbonnylation du DME ....................... 48 
Tableau 10: Longueurs des liaisons correspondant aux structures de la Figure 25 (M=Rh) (Cheong, 
Schmid et al. 2000) ................................................................. 63 
Tableau 11: Calcul de la pression selon l’équation 21 en SI en fixant ℓ et d ..................... 64 
1 
 
Introduction 
Au cours des deux dernières années, le projet de maîtrise Conversion de méthanol en 
éther  di-méthylique (DME) et  de ce  dernier en  acétate  de  méthyle a été mené au sein de la 
Chaire de Recherche Industriele sur l’Éthanol Celulosique (CRIEC) et en colaboration avec 
la compagnie Enerkem inc. Ce projet d’étude industriel s’inscrit dans un efort de recherche 
commun à ces deux organisations en vue de répondre à une problématique précise, mais se 
rapporte également à un contexte global et chacun de ces aspect est traité dans le présent 
chapitre. 
Mise en contexte et problématique 
Le domaine de la catalyse, particulièrement celui de la catalyse hétérogène, est l’aspect 
prédominant du sujet de recherche. Effectivement, le cœur de la réussite du projet est basé sur 
deux réactions chimiques promues par l’action de catalyseurs solides. La compréhension du 
mode de fonctionnement de chacun de ces catalyseurs permetra une progression de la 
connaissance et l’établissement d’une expertise puisqu’il s’agit autant d’un travail au cœur des 
efforts de recherche de plusieurs groupes scientifiques (Cheung, Bhan et al. 2007; Boronat, 
Martinez-Sanchez et al. 2008) que d’un travail dont les répercussions sont liées au 
développement d’une entreprise technologique. 
Une description du monde de la catalyse ainsi que de ses particularités ne figure pas 
parmi les éléments directement traités dans le texte, mais fera plutôt partie intégrante de la 
mise en contexte en plus d’être le point central de la revue de la litérature dans le prochain 
chapitre. De ce fait, il devient plus facile de cerner l’intérêt plus concis de la recherche, celui 
de la production d’éthanol à partir de la gazéification de la matière résiduele. 
Le procédé de gazéification amène à la production de gaz de synthèse (ou syngaz), un 
mélange hétérogène de gaz donc les composantes majeures sont le dioxyde de carbone, 
l’hydrogène, le monoxyde de carbone et l’eau. Cete réaction complexe est une oxydation 
thermique de la matière carbonée sous atmosphère contrôlée en agents oxydants (oxygène 
et/ou en vapeur d’eau) à des températures généralement supérieures à 700 o C. À son origine 
au milieu du 19e siècle, la gazéification avait pour usage principal la production d’un gaz 
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utilisé pour l’éclairage, mais c’est avec l’avènement des deux Gueres Mondiales que la 
technologie s’est orientée vers la synthèse chimique et la production d’hydrocarbures (Shadle, 
Bery et al. 2000). 
Dans le contexte énergétique actuel, et en fonction des enjeux environnementaux 
auxquels notre société est actuelement confrontée, la transformation du gaz de synthèse fait 
l’objet de nombreux eforts de recherche et de développement à l’échele mondiale en vue de 
produire le plus efficacement possible des carburants alternatifs aux combustibles fossiles. Au 
Québec, cete mission est donc poursuivie, en autres, par la compagnie Enerkem. L’intérêt de 
cete technologie acquiert une valeur ajoutée si les produits finaux sont des combustibles tels 
que le méthanol et surtout l’éthanol (Enerkem 2012). Ce dernier semble être reconnu comme 
étant l’un des premiers et des plus abondants biocarburants. La production exclusive de maïs 
sur de vastes territoires du Mid-Ouest américain à cete unique fin en est la preuve de la 
popularité de ce combustible. 
La conversion du gaz de synthèse peut aussi s’accomplir par diférentes avenues dont 
certaines sont biotechnologiques, mais pour des raisons de productivité et de robustesse de 
procédé face à une matière première hautement hétérogène, la voie thermo-catalytique est plus 
appropriée. La conversion catalytique du syngaz en éthanol tele qu’envisagée par la 
compagnie Enerkem ne repose pas sur une étape singulière, mais plutôt sur une série de 
réactions prenant place successivement. Le chemin réactionnel emprunté jusqu’à maintenant 
passe par la synthèse première du méthanol. 
+ 2 ↔  (Éq. 1)
 
L’étape subséquente portant le nom de carbonylation, consiste à combiner une 
molécule de monoxyde de carbone au méthanol via une liaison carbone-carbone. Selon les 
conditions opératoires, les principaux produits cete réaction sont : l’acide acétique  et/ou 
l’acétate de méthyle et l’eau. 
+ ↔  (Éq. 2)
2	 + ↔ +  (Éq. 3)
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Paralèlement à cete problématique s’est développée la plateforme du DME, une 
molécule ayant des propriétés physiques s’apparentant à celes du propane (IDA 2010). Il a à 
ce point été rapporté que le DME se synthétise à partir du syngaz ou du méthanol. D’un point 
de vue thermodynamique, la synthèse directe à partir du syngaz est favorable puisqu’il est 
possible de bénéficier des effets synergiques des réactions d’équilibre (Hsiung, White et al. 
1992; Peng, Toseland et al. 1999; Wang, Wang et al. 2001) . 
 
+ 2 ↔  (Éq.1)
+ ↔ +  (Éq.5)
2 ↔ +  (Éq.6)
 
Ces trois réactions en un même réacteur permetent une meileure conversion du 
monoxyde de carbone par passe en comparaison avec la synthèse simple du méthanol. Le 
DME a en plus un marché en tant qu’agent propulsant dans les aérosols et est considéré 
comme additif potentiel au diesel (Kim, Park et al. 2009). Le DME revêt donc à lui seul un 
intérêt commercial non-négligeable outre les possibilités de l’employer dans des réactions 
subséquentes. Visant la synthèse de l’éthanol, des travaux ont montré que le DME est aussi, 
comme le méthanol, une molécule qui est un précurseur de l’acide acide acétique ou de 
l’acétate de méthyle et ce, sans l’action de l’iodure de méthyle ou autres composés halogénés 
comme co-catalyseur (Volkova, Plyasova et al. 2002). Cete carbonylation du DME se fait, 
comme cele du méthanol, dans des conditions acides sous l’action de métaux comme le 
rhodium, ou bien avec une zéolithe de type H-Mordénite (Cheung, Bhan et al. 2007). Parmi 
les avantages qu’ofre la Mordénite, notons sa sélectivité vers l’acétate de méthyle par rapport 
à l’acide acétique. 
En d’autres mots, la carbonylation du DME pour former de l’acétate de méthyle, un 
précurseur de l’éthanol, pourait faire partie d’une route thermodynamiquement avantageuse 
pour la conversion du carbone en plus d’être une alternative potentielement moins coûteuse 
que la carbonylation du méthanol utilisée jusqu’à présent. Toutefois, de faibles conversions 
sont obtenues à ce jour et une problématique concernant la désactivation rapide des 
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catalyseurs retarde la percée au niveau industriel. Plusieurs travaux et brevets ont été publiés 
récemment et font état d’études paramétriques orientant les développements futurs. 
Définition du projet de recherche 
Le besoin de développer une synthèse améliorée de l’acétate de méthyle passe par 
l’élimination de l’iodure de méthyle se justifiant par la réduction des impacts face aux 
procédés déjà en place à l’échele industriele. 
Les objectifs de la présente recherche visent à appliquer les notions sur l’aspect 
réactionnel déjà bien documentées en plus de caractériser le système dans son ensemble 
comprenant les réacteurs, les unités de séparation et le contrôle des conditions opératoires. Ces 
éléments permetront ainsi de générer des données ayant un lien direct avec le transfert de 
technologie en plus de représenter une fenêtre d’opportunité pour une potentiele percée 
scientifique. 
Défini à partir de la revue de la litérature décrite dans le prochain chapitre (État  de 
l’art), il a été établi de synthétiser l’acétate de méthyle à partir de la carbonylation du diméthyl 
éther (DME) en ayant préalablement fait la synthèse de ce dernier qui servira ainsi de réactif 
lors d’une éventuele intégration des deux réactions en un seul système. Il s’agit donc de 
scinder le projet en trois parties, soit la synthèse du DME par déshydratation du méthanol, la 
carbonylation du DME en acétate de méthyle et la synthèse intégrée de l’acétate de méthyle. À 
notre connaissance, cete approche n’a pas été encore rapportée au sein de la litérature et 
s’identifie donc comme étant un aspect innovateur qui poura produire une nouvele base de 
résultats. L’échele de production des produits mentionnés représente aussi un enjeu pour ces 
travaux de recherche car, il sera ici question d’un montage expérimental ayant des objectifs de 
production environ 10 fois plus élevés que ceux utilisés dans la litérature. 
Objectifs du projet de recherche 
Le premier objectif, névralgique pour le partenaire Enerkem inc. et en lien direct avec 
la pertinence de ce projet de recherche est la synthèse améliorée de l’acétate de méthyle par 
carbonylation du DME en vue de générer des conditions d’opérations et des rendements 
pouvant être mis à l’échele par le partenaire industriel. La principale cible est ainsi d’ateindre 
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une conversion du DME de plus de 30% à un ratio molaire de d’alimentation CO:DME 
compris entre 1:1 et 15:1. Concrètement les thématiques découlant de ce but principal sont de : 
 Construire un montage permetant la synthèse du DME 
 Dimensionner le réacteur pour une production à l’échele pré-pilote d’environ 100 à 
200 mL/h équivalent de DME liquide à pression atmosphérique. 
 Coupler le montage avec à deux stations d’échantilonnage soit l’échantilonnage du 
condensat et du courant gazeux séparément. 
 Caractériser le système de synthèse du DME 
o Monter un chifrier permetant les calculs de rendements de conversion. 
o Connaître la stabilité des catalyseurs testés. 
 Optimiser la synthèse du DME par rapport aux paramètres opérationnels. 
 Construire un deuxième système soit un autre réacteur placé en série permetant la 
carbonylation du DME préalablement synthétisé. 
 Dimensionner le réacteur pour une production à l’échele pré-pilote d’environ 100 à 
200 mL/h de produits liquides à pression atmosphérique. 
 Coupler le montage à une station d’échantilonnage du condensat. 
 Caractériser le système complet 
o Monter un chifrier permetant les calculs de rendements de conversion. 
o Connaître la stabilité des catalyseurs testés. 
 Optimiser cete synthèse de l’acétate de méthyle par rapports aux paramètres 
opérationnels. 
Contributions originales 
Avec les éléments énoncés jusqu’à présent, il devient maintenant possible d’identifier 
la nature des contributions qu’apportera le projet au domaine de recherche. Bien que le projet 
n’ait pas la prétention de révolutionner le secteur de la catalyse dans lequel il se situe, il s’agit 
sûrement par contre d’une avancée en ce qui concerne l’échele de production ciblée. Les 
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données et résultats tirés des expériences pratiquées auront la possibilité d’être directement 
exploitables pour une mise à l’échele pilote. 
Spécifiquement lié à la synthèse du DME, l’étude rapportera les premiers résultats de 
production à des pressions de réaction de l’ordre de 350 à 450 psig (2413 à 3102 kPag) tandis 
que les expériences comparables rapportées au sein de la litérature ont été accomplies à des 
pressions netement inférieures à 300 psig (2068 kPag). 
Enfin, pour des raisons pratiques, il a été convenu d’analyser le DME produit en phase 
gazeuse, orientant fortement le choix de la méthode vers la chromatographie gazeuse. Le 
laboratoire d’Enerkem inc. possède déjà plusieurs systèmes analytiques de ce type (GC-FID, 
GC-TCD, GC-MS. Toutefois, un appareil infrarouge (FTIR) a également été mis à disposition 
permetant l’analyse en continu du courant gazeux d’intérêt. L’analyse du DME dans une tele 
application par FTIR est une méthode qui n’a pas fait l’objet de publication scientifique 
rapportée et a donc ouvert la porte au développement d’une nouvele méthode d’analyse 
quantitative. La méthode de quantification du DME en phase gazeuse par infrarouge (FTIR) 
lors de la déshydratation du méthanol est une facete secondaire du projet, mais s’est avérée un 
outil d’analyse important. 
Plan du document 
La section État  de l’art expose l’état d’avancement des technologies de synthèse du 
DME et de l’acétate de méthyle. Ceci a été fait en discutant les diférents procédés, mais 
surtout en analysant l’aspect catalytique. 
La section Développement contient quant à ele en première partie la description des 
méthodes expérimentales et des montages expérimentaux, des méthodes analytiques et des 
modélisations mathématiques et informatiques des réactions. La présentation des résultats est 
jumelée à la l’analyse et à la discussion. Ce deuxième segment regroupe séparément la 
synthèse du DME, cele de l’acétate de méthyle et se termine par la validation de la 
quantification du DME par FTIR. 
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La dernière section, la Conclusion, fait un retour sur les constats et analyses les plus 
importants. Le rappel des objectifs est implicite dans cete section et le document se termine 
par une ouverture sur les travaux potentiels pour la continuation du projet. 
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État de l’art 
Pour des raisons de coûts, d’équipements et afin de prouver le concept, il a été jugé 
pertinent de faire en premier lieu la synthèse du DME, nécessaire à la synthèse de l’acétate de 
méthyle. 
La synthèse du diméthyl éther (DME) 
Avant de débuter l’analyse de la litérature consultée, il faut d’abord scinder la 
synthèse du DME en deux catégories, soit la conversion directe du syngaz et la déshydratation 
du méthanol. L’industrie du gaz naturel a développé le procédé de synthèse directe du DME à 
partir du syngaz dans le but de pouvoir s’ajuster à la demande du marché (Hsiung, White et al. 
1992).  Une fois le syngaz produit et purifié, les composants majoritaires, soit le dioxyde de 
carbone, le monoxyde de carbone, l’hydrogène et la vapeur d’eau sont alimentés dans un 
réacteur à trois phases (solide, liquide, gaz) à pression et température modérées (environ 1000 
psi et 250 oC). C’est dans ce réacteur que se produisent simultanément la synthèse du 
méthanol et la déshydratation de ce dernier en DME grâce à l’action du système à deux 
catalyseurs. La production d’eau lors de la déshydratation du méthanol engendre un 
changement dans l’équilibre de la réaction water  gas shift  favorisant  l’équilibre vers la 
production d’hydrogène et de CO2. Cet hydrogène produit afecte positivement la réaction de 
synthèse du méthanol et, par le fait même, la conversion du monoxyde de carbone, haussant 
donc la productivité. Cete innovation fait l’objet de quelques brevets et le nom du procédé est 
LPDME tenant pour Liquid Phase DiMethyl Ether (Peng, Wang et al. 1999). 
L’autre voie possible, se fait en deux étapes distinctes où la seconde étape est cele de 
la déshydratation du méthanol en DME et ce, en phase gazeuse. Cete réaction est pratiquée en 
conditions acides où l’acidité provient du catalyseur. Dans ce cas, une gamme de choix se 
présente, mais en parcourant la litérature, on constate que l’alumine-γ et les zéolithes sont les 
principaux, voire les seuls catalyseurs utilisés. Ces sont ces derniers qui sont les plus actifs et 
les plus sélectifs. 
Déshydratation du méthanol par les zéolithes et l’alumine gamma 
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Comme énoncé précédemment, les aluminosilicates que sont les zéolithes ont une 
nature acide dont la force dépend de la quantité d’aluminium structurels et extra-réseaux par 
rapport au silicium. Cete acidité, qu’ele soit de Lewis ou de Bronsted, est sufisante à la 
déshydratation du méthanol et les pores de plusieurs zéolithes sont asez gros pour permetre 
la difusion des réactifs et des produits. 
Parmi les zéolithes rapportées, la ZSM-5 fait l’objet d’intéressantes publications dû au 
fait que cete zéolithe fait partie intégrante du processus de recherche et développement du 
procédé MTG (methanol to gasoline) et de ses déclinaisons (MTO (methanol to olefins) et 
MTHC (methanol to hydrocarbons) par exemple) grâce à son acidité permetant la production 
d’hydrocarbures à haut indice d’octane (Benito, Gayubo et al. 1996). Ce procédé, découvert 
par accident par la compagnie Mobil, est le résultat d’un mécanisme d’oligomérisation du 
DME préalablement formé à partir de la déshydratation du méthanol (Aguayo, Benito et al. 
1994). 
Ces mêmes propriétés sont donc un atribut pour la production de DME à partir du 
méthanol (Hassanpour, Yaripour et al. 2010). Par échange d’ions, la zéolithe ZSM-5, comme 
les autres zéolithes peuvent se retrouver sous diférentes formes, soit la forme NaH-ZSM-5, la 
H-ZSM-5 ou encore la forme NH4-ZSM-5 où chacune peut présenter une acidité diférente, 
donc une activité et une stabilité catalytique diférente. Une étude comparative exposant la 
NaH-ZSM-5, la H-ZSM-5 et l’alumine gamma a été menée et indique une productivité 
supérieure de la NaH-ZSM-5. Afin de comprendre ce qui engendre ce constat, l’aspect 
analytique a été développé et c’est l’adsorption/désorption de molécules sondes couplées à un 
détecteur de conductivité thermique (TCD) qui est la méthode employée. En utilisant 
l’ammoniac comme molécule sonde, il devient possible de quantifier l’acidité des catalyseurs 
utilisés puisque l’ammoniac s’adsorbe sur les sites acides.  
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Figure 2: Courbes de désorption de l'ammoniac sur les diférents catalyseurs (carrés : H‐ZSM‐5, triangles : NaH‐ZSM‐5, 
cercles : alumine gamma). Le pic vers 450K représentant la désorption de l’ammoniac adsorbée sur les sites acides faibles 
et vers 700K sur les sites acides forts. (Hassanpour, Yaripour et al. 2010) 
Les triangles représentant la désorption de l’ammoniac sur la NaH-ZSM-5 dans la 
Figure 2 indiquent un seul pic comparativement à 2 pour la H-ZSM-5 (représentée par les 
carés). D’après les auteurs, ce deuxième pic à 700 K est un indicateur de la présence de sites 
acides forts qui sont donc absents dans le cas de l’alumine (cercles) et de la NaH-ZSM-5. Les 
ions sodiums de cete dernière seraient liés à ces forts sites acides, ne laissant place qu’aux 
sites de force moindre. Ce caractère acide précis est garant de la stabilité du catalyseur dans le 
temps en évitant une cokéfaction problématiquement hâtive due à une forte acidité, mais aussi 
à la sélectivité vers le DME, puisque la production d’hydrocarbures légers devient quasi 
absente sous la présence d’acides de force modérée, à l’opposé du procédé MTO. En 
comparant ensuite l’alumine avec la NaH-ZSM-5, il est clair que la densité des sites acides est 
plus grande dans le cas de la zéolithe. Ceci se traduit par une plus grande activité de cete 
zéolithe par rapport à l’alumine. Cete diférence d’activité n’est toutefois pas rapportée 
comme étant proportionnele à la densité de site acide, soulevant ainsi le fait que l’eau générée 
par la réaction de déshydratation a un efet distinct pour chacun des deux catalyseurs 
concernés. En d’autres mots, l’eau aurait un efet négatif sur l’alumine. Cete dernière est en 
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efet hydrophile engendrant ainsi une adsorption compétitive entre l’eau et l’alcool à 
déshydrater. 
C’est en partie sur cet efet que le brevet intitulé Process for preparing dimethylether 
from methanol (Jun 2006) a apporté des éléments supplémentaires quant à la compréhension 
de la réaction de déshydratation du méthanol. L’aspect principal de ce brevet est la dualité 
entre la stabilité et l’activité, c’est-à-dire entre la résistance à la cokéfaction et le taux de 
production. Sachant que l’alumine stable a une production limitée par la pression partiele en 
eau inévitablement générée pendant la réaction, il y est envisageable d’ajouter une couche de 
lit catalytique contenant une zéolithe acide hydrophobe qui ne serait que peu affectée par la 
présence d’eau. Discuter du caractère hydrophobe d’une zéolithe peut sembler contradictoire 
étant donné son caractère acide, par contre, le ratio silicium sur aluminium Si:Al influe 
grandement sur ce caractère, car plus la proportion de silicium est grande, plus la zéolithe 
employée est hydrophobe dû à la spécificité hydrophobe même du SiO4 (Scot M, Kathleen A 
et al. 2003). Ainsi, à forte pression partiele de méthanol, le système réactionnel bénéficie d’un 
catalyseur stable dont l’activité moyenne est sufisante (l’alumine) et ensuite d’un catalyseur 
hautement actif n’étant pas inhibé par l’eau tout en étant dans des conditions n’étant pas 
favorables à la cokéfaction (faible pression partiele de méthanol) puisqu’une grande partie du 
méthanol est déjà converti. 
C’est de cete façon que le design d’un système ayant en première partie de lit 
catalytique l’alumine gamma et en deuxième partie une zéolithe tele que la H-ZSM-5 (ou la 
H-Mordénite) a été suggéré. Pour prouver le concept, une étude comparative a été menée et ce, 
sur des périodes extensives (Jun 2006). 
Tableau 1 : Sommaire de la conversion après 100 heures d’opération cumulées pour diférents systèmes alumine/zéolithe 
pour la déshydratation du méthanol 
 % volumique de catalyseur     
Exemple 1ere partie 2e partie T (oC) 
LHSV (h-
1) Xinitiale Xfinale 
1 Al2O3-γ (80%) H-ZSM-5 (20%) 290 7 90,5 91,1 
2 
1% silice-Al2O3 (90%) H-Beta (10%) 290 7 85,4 85,8 
3 
5% silice-Al2O3 (60%) H-USY (40%) 290 7 94,3 84,8 
4 Al2O3-γ (80%) H-Mor (20%) 290 7 88,1 88,6 
5 Al2O3-γ (80%) H-ZSM-5 (20%) 250 7 83,3 83,1 
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6 Al2O3-γ (80%) H-ZSM-5 (20%) 290 9 84,4 84 
7 Al2O3-γ (80%) H-ZSM-5 (20%) 250 9 77,2 77,7 
Comparaison       
1  Al2O3-γ (100%) 290 7 67 66,8 
2  5% silice-Al2O3 (100%) 290 7 69,3 69,2 
3  H-ZSM-5 (100%) 290 7 90 16,5 
4  
H-ZSM-5/Al2O3-γ (20/80) 290 7 89,5 61,7 
 
En prenant comme référence les exemples 1 et 3 de la section Comparaison du Tableau 
1 ci-haut qui sont respectivement l’alumine et la H-ZSM-5 employées seules, il est facilement 
observables que les combinaisons de catalyseurs utilisées amènent à la fois un gain en 
productivité et une stabilité après 100 heures. En efet, bien que stable, l’alumine gamma 
donne un rendement de 67 % et la H-ZSM-5 un rendement de 90 % qui décroît sur 100 heures 
alors que combinée avec la H-ZSM-5, le rendement croît à 90.5 % tout en restant stable sur 
100 heures (à 290 oC). Le Tableau 1 démontre également qu’une combinaison de l’alumine 
avec la H-Mordénite est bénéfique (exemple 4). 
Que ce soit sur une zéolithe ou sur une alumine, le mécanisme de déshydratation des 
alcools primaires est rapporté comme étant le même, soit passant par la formation de l’ion 
CH3-OH2+ sur les sites acides. Le mécanisme complet serait donc le suivant (Guisnet and 
Ramôa Ribeiro 2006): 
+ − ↔ +  (Éq.7)
 + ↔ +  (Éq.8)
+ ↔ + −  (Éq.9)
 
La carbonylation du diméthyl éther (DME) 
Les zéolithes comme catalyseurs 
Les zéolithes sont des minéraux microporeux ayant une structure cristaline formant 
des canaux mono, bi ou tridimensionnels biens définis pour chaque type. Au point de vue de la 
composition, les zéolithes sont spécifiquement des aluminosilicates cristalins, soit un 
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Très peu d’articles relatent l’utilisation d’agents dopant à la Mordénite pour bonifier 
les taux de production d’acétate de méthyle quoi que la thématique fasse quand même l’objet 
d’un brevet déposé par BP Chemicals en 2008 (Ditzel and Law 2008). Le brevet fait ofice 
également d’une étude paramétrique partiele démontrant l’influence de diférents agents 
dopants sur le taux de production. Ainsi, l’on remarque que le cuivre et le platine provoquent, 
à certaines proportions, un gain marqué en productivité. Il est connu que le platine et le cuivre 
sont tous deux des catalyseurs métaliques pour des réactions d’hydrogénation des liaisons 
doubles du carbone, soit respectivement C=C et C=O (Le Page 1987). Il est surtout question 
toutefois de la capacité générale des métaux de transition à adsorber, plus ou moins fortement, 
les molécules sur leur surface. Les métaux de transition ont la particularité de posséder des 
orbitales « d » dont le taux de remplissage électronique est relié à leur capacité d’adsorption. 
Cete caractéristique peut servir de guide de sélection d’agents métaliques. Une molécule trop 
fortement adsorbée ne pourrait quiter la surface et deviendrait donc un poison, alors qu’une 
molécule trop faiblement liée à la surface d’un métal ne subira pas de modification ou de 
réarrangement suffisant pour devenir une espèce activée. Le choix du métal comme agent 
catalytique est donc critique et peut être orienté avec l’outil graphique qu’est le « volcano 
plot » discuté plus loin dans le texte. Lorsque disponible pour la molécule d’intérêt à adsorber, 
il devient possible de cibler spécifiquement les quelques éléments qui permetront la meileure 
activité catalytique. Pour le présent projet, il s’agit d’obtenir un portrait des couples métal/CO. 
La lecture des quelques monographies (Masel 1996; Ertl 2009) révèle que les métaux du 
groupe VII du tableau périodique, tels que le rhodium et l’iridium, démontrent que le 
monoxyde de carbone s’adsorbe de la façon la plus optimale sur leur surface et il n’est donc 
pas surprenant que ce soit ceux-ci qui sont rapportés comme étant les métaux de choix pour la 
carbonylation à plus grande échelle (Cheung, Robin S et al. 2000). De l’autre côté, pour les 
métaux comme le molybdène et le tungstène, l’adsorption est trop forte et mène à la 
dissociation de la molécule. Il est alors question d’adsorption dissociative qui est évidemment 
à éviter. La Figure 6 tirée d’un des brevets de BP Chemicals à ce sujet indique bien l’effet des 
dopants métaliques dans la Mordénite pour la carbonylation. 
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Figure 7: Influence du vecteur d'hydrogène sur la productivité de la carbonylation du DME à 350 degrés Celsius (Deeley, 
Ditzel et al. 2008) 
Les paragraphes précédents font état des faits sailants importants de la carbonylation 
du DME sous la catalyse par la Mordénite, mais la carbonylation du méthanol sur ce même 
catalyseur a aussi déjà fait l’objet de travaux de recherches, notamment par la compagnie BP 
Chemicals. Ces travaux publiés en 1996 misent sur une caractérisation exhaustive du 
catalyseur, soit avant expérimentation, après quelques heures d’expérimentation et après une 
vingtaine d’heures d’expérimentations représentant chacune une phase bien distincte au niveau 
de la production d’acétate de méthyle et/ou d’acide acétique (Elis, Howard et al. 1996). Il y 
est indiqué que la Mordénite dopée au cuivre présente une activité pour la production d’acétate 
de méthyle, mais qu’après plus de 20 heures d’opérations, le produit majoritaire est le DME 
indiquant le blocage des sites responsables de l’activation du monoxyde de carbone. Ce sont 
les sites acides qui restent accessibles et déshydratent le méthanol en l’éther correspondant. 
En plus des eforts mis sur l’ajout d’agents dopants à la Mordénite, des 
expérimentations ont été menées sur des systèmes à deux catalyseurs dans un même lit 
catalytique recherchant un efet de synergie, c’est-à-dire un réacteur contenant à la fois la 
Mordénite pour la carbonylation du DME et un catalyseur de type Cu/ZnO servant à 
l’hydrogénolyse de l’acétate de méthyle (San, Zhang et al. 2009). L’efet recherché dans cete 
pratique est l’exploitation du principe d’équilibre chimique de LeChâtelier. En convertissant 
l’acétate de méthyle produit à même le réacteur de carbonylation, l’équilibre de cete dernière 
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réaction tend vers la synthèse des produits et permetrait donc une meileure conversion du 
DME. Sachant que dans le contexte lié à Enerkem, l’acétate de méthyle est ici produit dans 
l’optique de le transformer subséquemment en éthanol, il pourait donc être avantageux de 
produire l’éthanol recherché en un seul réacteur. Il est montré dans le Tableau 2 que la 
conversion sélective au DME se voit augmentée de 30% (de 70 à 100%) lorsqu’on compare le 
système H-Mordénite + Cu/ZnO au système H-Mordénite/Cu (1% Cu). 
Tableau 2: Efet du système catalytique à 2 catalyseurs pour la synthèse de l'éthanol (San, Zhang et al. 2009) 
 
 
Conversion (%) Sélectivité (% molaire) 
Combinaison de catalyseurs Entrées DME méthanol éthanol 
acétate 
de 
méthyle 
acétate 
d'éthyleCO2
H-Mor & Cu/ZnO 1 100 47,6 48,4 1,9 1,1 1 
H-ZSM-5 & Cu/ZnO 2 13,9 99,6 0,4 0 0 0 
(1%) Cu/H-Mor 3 70,7 0 0 95,2 2,7 2,1 
(1% )Cu/H-ZSM-5 4 0 0 0 0 0 0 
H-Mor & (1%) Rh/SiO2 5 68,9 0 0 100 0 0 
               
Conditions: 493 K, 15 bar, masse de H-Mor, H-ZSM-5 ou H-β = 0,5 g, masse de Cu/ZnO ou Rh/SiO2 = 0,5 g, 
masse de zéolithe cuivrée = 0,5 g 
F(CO+DME) = 20 mL/min, FH2 = 20 mL/min, Ratio molaire CO/Ar/DME = 49/1/1, temps de réaction = 3 heures 
 
L’efet du système à deux catalyseurs est significatif dans le cas de la combinaison 
avec la Mordénite (100%, 71% et 69% de conversion, entrées 1, 3 et 5) et l’est beaucoup moins 
avec la H-ZSM-5 (14% et 0% de conversion, entrées 2 et 4). Ceci indique que la dimension et 
la structure des pores des diférentes zéolithes influe sur l’activité catalytique et la raison de la 
différence entre la Mordénite et la H-ZSM-5 est liée au fait que cete dernière a une taile de 
pores inférieure à la Mordénite et que la diffusion du produit de carbonylation est plus difficile 
et en conséquence plus faible. Pour la combinaison Cu/H-ZSM-5 (entrée 4), la conversion du 
DME devient nule, suggérant que les sites actifs pour la carbonylation se retrouvent obstrués 
et inaccessibles. 
De plus, bien que la combinaison Mordénite & Cu/ZnO mène à une conversion de 
100% du DME, il est important de noter que le ratio CO:DME est de 49:1. Par contre dans un 
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tel excès de monoxyde de carbone, l’acétate de méthyle produit serait ensuite difficilement 
séparable dans des unités de condensation standards puisque sa pression partiele y serait très 
faible. 
Catalyse sur molybdène sulfuré 
Des travaux publiés par Peng et son équipe portent sur la carbonylation du méthanol en 
acétate de méthyle sous l’action d’un catalyseur de molybdène sulfuré et ce, sans utilisation 
d’iodure de méthyle (Peng 2003). Les résultats montrent une conversion de plus de 65 % avec 
un ratio  de réactifs (CO:MeOH) de 9:1 et ce, avec une sélectivité de plus de 87 % vers 
l’acétate de méthyle. Les produits secondaires sont entre autres le DME et le méthane. En 
s’appuyant sur la carbonylation du méthanol sous l’action de l’iodure de méthyle et des 
produits obtenus au cours des expérimentations, une proposition pour un mécanisme 
réactionnel a été faite. On y expose l’adsorption du monoxyde de carbone sur le complexe de 
surface métal-méthyle pour former le CH3C(O)+ qui interagira ensuite avec une molécule de 
méthanol CH3OH pour générer l’acétate de méthyle CH3COOCH3. C’est donc dire, qu’il ne 
s’agit pas d’une insertion de monoxyde de carbone directement sur le méthanol. 
+ ↔ ↔ +  (Éq.10)
+ ↔  (Éq.11)
+ ↔ +  (Éq.12)
+ ↔ + +  (Éq.13)
+ ↔ + +  (Éq.14)
 
Dans la carbonylation du méthanol comme cele du DME, l’adsorption du monoxyde 
de carbone et l’acidité du milieu sont les critères essentiels à l’activité. Pour quantifier ces 
indicateurs, les méthodes respectives utilisées lors des travaux ici discutés sont l’adsorption 
chimique ou chimisorption de l’ammoniac et du monoxyde de carbone. Le Tableau 3 ici-bas, 
tiré directement de l’article A  Novel  Sulfided  Mo/C  Catalyst for  Direct  Vapor  Phase 
Carbonylation  of  Methanol  at  Atmospheric  Pressure (Peng 2003) met en lien la quantité de 
NH3 et de CO adsorbés avec l’activité de carbonylation. L’adsorption de molécules sondes sur 
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le catalyseur permet de quantifier la concentration de sites actifs. Selon la molécule sonde 
choisie on peut connaître la quantité de sites actifs pour la réaction. 
Tableau 3: Relation entre l'ammoniac et le monoxyde de carbone adsorbé et l'activité de carbonylation du 
méthanol en phase gazeuse (Peng 2003) 
 Catalyseur Conversion du méthanol 
Rendement en 
acétate de méthyle 
Adsorption (mol/g) 
CO  NH3 
Mo/C  68,2   60,1   1190  460  
Mo/Al2O3-γ 94,8   11,7   198   525  
Mo/SiO2 3,2   0,02   100   13   
Ici (Tableau 3), le molybdène déposé sur diférents supports est caractérisé par la 
conversion méthanol, mais également par le rendement et la sélectivité en acétate de méthyle 
Ceux-ci varient fortement en fonction de la capacité du support à adsorber le monoxyde de 
carbone. La faible capacité d’adsorption du support d’alumine et de silice résulte en une faible 
activité de carbonylation, tandis que l’activité est netement plus élevée avec le carbone 
comme support qui est un meileur adsorbant de CO. Ceci indique à quel point le choix du 
support est critique. Selon Peng, la conversion du méthanol serait corrélable avec le nombre de 
site actifs (acides) déterminés par adsorption de NH3 tandis que le rendement serait lié au 
nombre de sites d’adsorption du CO. En effet, plus la densité de sites acides est grande, plus 
grande est la conversion du méthanol et plus grande est la capacité d’adsorption du CO, plus 
grand est le rendement. Ainsi, avec le catalyseur sur support d’alumine-γ, la conversion de 
méthanol est de 95%, ce qui est la plus élevé des trois. Ceci est fort probablement dû à 
l’acidité du support d’alumine qui est rapportée comme étant un catalyseur pour la 
déshydratation du méthanol. Par contre, le rendement en acétate de méthyle est d’un peu 
moins de 12%, ce qui reflète la faible capacité qu’a l’alumine pour adsorber le CO. Avec le 
catalyseur sur support de carbone, un support moins acide que l’alumine mais surtout un bien 
meileur adsorbant de CO, le rendement en acétate de méthyle est de 60% pour une conversion de 
68%. Ces résultats constituent une base de comparaison intéressante pour les futurs travaux. 
Un autre facteur important est le type de phase solide dans laquele se trouvent les 
éléments, puisqu’il est indiqué dans l’article de Peng que la phase cristaline du molybdène 
sulfuré est peu active comparativement à la phase amorphe sur le support de carbone. D’autres 
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tests de caractérisation ont été performés sur la gamme de catalyseurs synthétisés et cela a 
permis de quantifier le ratio soufre sur molybdène pour chacun. Le molybdène sulfuré 
amorphe sur support de carbone a un ratio de 2.5 :1. Le composé actif à la carbonylation est 
donc le MoS2.5. Pourtant, il ne s’agit là que d’un ratio provenant d’une analyse élémentaire ne 
donnant pas de renseignement sur la nature des liaisons entre le soufre et le molybdène alors 
qu’il est rapporté que toute une gamme de liaisons est possible (National-Institute-of-
Standard-Technology 2012). C’est donc dire qu’il reste encore des développements et 
caractérisations à faire dans le cas de ce catalyseur et il y a peu d’informations disponibles sur 
la stabilité de ce catalyseur et les causes possibles de désactivation. 
Catalyse sur sels d’acide phosphotungstique 
L’acide phosphotungstique (Keggin 1933) est un hétéropolyacide dont la formule 
chimique est H3PW12O40 et les sels métaliques conjugués d’intérêt sont les métaux du VIIIe 
groupe tels que l’iridium, le ruthénium et le rhodium. On y retrouve les métaux qui ont les 
propriétés catalytiques utilisées dans les procédés Cativa (Jones 2000) et Monsanto qui 
utilisent respectivement l’irridium et le rhodium dans la carbonylation du méthanol en phase 
liquide. Cete activité catalytique notoire, la haute acidité et  la stabilité thermique de 
l’hétéropolyacide sont fort probablement les critères qui justifient  les travaux impliquant ce 
catalyseur. 
Les travaux sur la carbonylation du DME sous l’action catalytique des sels (sel de 
rhodium principalement) d’acide phosphotungstique (Sardesai, Lee et al. 2002; Volkova, 
Plyasova et al. 2002) révèlent une activité et une sélectivité comparable à la catalyse par la 
Mordénite, mais cete fois à pression atmosphérique. Par contre, Sardesai, Lee & al rapportent 
une chute marquée de la sélectivité (de 90% à 20% et moins) après un temps d’opération aussi 
court que 3 à 4 heures pour le catalyseur RhPW12O40/SiO2, ce qui ne s’approche pas des cibles 
d’une industrie produisant une substance de la valeur de l’éthanol par exemple. Le ratio 
CO/DME de 3:1 avec un taux de conversion du DME de plus de 15% à 225 oC rapporté par 
Sardesai, Lee et al. laisse entrevoir un potentiel pour de futurs travaux. Ces travaux pouraient 
se concentrer sur une caractérisation plus complète des supports catalytiques pour donner des 
pistes plus constructives et une meileure base de comparaison pour des travaux en paralèle. 
Les diférents supports de catalyseur testés sont des gels de silice ayant des caractéristiques 
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structurales bien définies (« mesh size », surface massique, taile de pore). Il a été soulevé que 
la taile des pores du support influence l’activité de carbonylation : plus grande est la taile du 
pore, meileure est l’activité et la stabilité du catalyseur. Par contre, l’acidité de même que la 
capacité d’adsorption du monoxyde de carbone ne sont pas indiqués. Il s’agit pourtant de deux 
indicateurs cruciaux dans l’analyse et le développement de catalyseurs pour la carbonylation. 
De plus, il pourait être intéressant de voir si la désactivation rapide, en plus d’être liée à la 
forte acidité, pourrait être intrinsèque à la nature de certains autres éléments du catalyseur qui 
est composé de tungstène, un élément qui adsorbe de façon dissociative le monoxyde de 
carbone. Les représentations dans la Figure 8 et la Figure 9  indiquent respectivement 
l’activité (pour l’hydrogénation du CO) du monoxyde carbone sur les diférents métaux de 
transition à 550 K (Cheng, Hu et al. 2008) ainsi que la nature de la chimisorption du CO sur 
ces diférents métaux à 300 K (Masel 1996). Il y est indiqué que la force d’adsorption 
augmente de bas en haut et de droite à gauche lorsqu’on parcourt le tableau périodique. 
À la Figure 9, l’adsorption associative est indiquée en bleu, l’adsorption dissociative est en 
rouge alors que la transition est en blanc. Le vert montre certains éléments qui n’absorbent pas 
le CO. Le cuivre, l’argent et l’or sont connus pour être incapables de dissocier le CO, peu 
importe la température alors que le chrome, le molybdène et le tungstène le dissocient 
invariablement. C’est donc sans surprise que la Figure 8 qui est de type « volcano curve » 
montre un optimum aux métaux tels que le ruthénium, le rhodium, le cobalt et le nickel. 
 Figure 
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Développement 
Méthodologie 
Montages expérimentaux 
Les bases servant à l’établissement du montage expérimental sont les montages déjà en 
place dans les locaux de recherche et développement en catalyse d’Enerkem inc. à Sherbrooke. 
Par conséquent, les dimensions et les objectifs de production du système étaient déjà fixés. 
Déshydratation du méthanol 
La représentation schématique détailée du montage comprenant le réacteur, l’unité de 
séparation/condensation des produits de réaction et la station d’échantilonnage est présentée à 
la Figure 10. Le montage spécifique servant à la déshydratation du méthanol en DME 
comprend une entrée d’azote dont la pression de sortie est contrôlée par un régulateur Praxair 
pour CGA-580 utilisé pour les gaz inertes. Le débit d’azote s’ajuste par le biais d’un 
contrôleur Omron E5CK relié à un débitmètre thermique massique Omega FMA-767A-I. 
L’azote, un gaz inerte, sert à titre de vecteur de transport pour favoriser un bon écoulement et 
éviter certains problèmes d’hydrodynamique. Le débit de méthanol est régulé par une pompe 
de type HPLC Lab Aliance de modèle Serie I dont la plage d’opération est entre 0,01 et 10,00 
mL/min jusqu’à une pression de 2000 psig (13 890 kPa). La pression du montage est contrôlée 
par un régulateur de pression (back pressure regulator). 
L’écoulement d’azote et l’écoulement de méthanol sont mis en commun en début de 
montage et circule dans une section de tuyauterie mise en serpentin qui fait à la fois ofice de 
mélangeur et de préchaufeur puisque cete section est chaufée à l’aide de bandes chaufantes 
reliées à un rhéostat. Pour s’assurer d’un chaufage adéquat, un thermocouple a été instalé à la 
fin de cete section et les ajustements au rhéostat permetent d’obtenir une température d’au 
moins 20 oC au-delà de la température d’ébulition du méthanol aux conditions d’expérience. 
La température du préchaufeur est critique à la bonne opération du montage et est un des 
éléments garants de la reproductibilité des résultats. De ce fait, il a été jugé préférable d’opérer 
le préchaufeur à la même température que la température de réaction. 
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La réaction même a lieu dans un réacteur constitué d’un tube d’acier inoxydable 316 de 
25,4 mm (1 pouce) de diamètre nominal avec une épaisseur de paroi de 1.75 mm (0.069 
pouce) dans lequel le catalyseur est placé entre deux couches d’agent de remplissage. Cet 
agent de remplissage est habituelement du carbure de silicium, SiC, et sert de diluant lorsque 
mélangé au catalyseur. La dilution dans le SiC permet une meileure répartition de la chaleur 
et permet ainsi d’éviter les points chauds. Dépendamment des tests performés, le volume de 
catalyseur non dilué a varié entre 21 mL et 52 mL. La température de réaction est contrôlée 
par un four tubulaire Thermcraft dont la zone de chaufage est de 457 mm (18 pouces) et le 
diamètre interne est de 76 mm (3 pouces). La sortie du réacteur est acheminée à une chambre 
de séparation immergée dans un bassin d’éthylène glycol dont la température est réglée de 
façon a condenser sélectivement le méthanol non réagi et l’eau produite pour laisser le DME 
en phase vapeur. Les calculs et modélisations ayant permis de cibler les températures de 
séparation sont abordés dans les sections suivantes. Le DME produit qui quite la chambre de 
séparation n’est évidemment pas exempt de méthanol ni d’eau, mais c’est cete dernière qui 
est problématique pour la réaction de carbonylation subséquente (Cheung, Bhan et al. 2007). 
Pour retirer l’eau résiduele, l’écoulement de DME doit passer au travers d’une section 
contenant un lit fixe de 500 mL de zéolithe 3A reconnue pour adsorber sélectivement l’eau. 
Deux lits de cet adsorbant ont été instalés en paralèle afin de d’avoir la possibilité de faire la 
régénération en cours d’expérimentation au besoin. Le volume de gaz ayant traversé le 
système est comptabilisé avec un compteur de gaz à diaphragme (Excel TY-LNM-1.6). 
Une fois l’eau résiduele retirée de la phase gazeuse, cete dernière est acheminée vers 
une ampoule d’échantilonnage où un prélèvement de 0,1 à 0,2 mL est fait à l’aide d’une 
seringue étanche. Le condensat accumulé à l’unité de séparation est quant à lui analysé à la fin 
de chaque test par titrage Karl-Fischer utilisant l’éthanol anhydre comme solvant.
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Figure 10: Schématisation du montage expérimental
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Pour les analyses par FTIR, un spectrophotomètre Varian 640-IR jumelé au logiciel 
VarianPro et couplé à une celule infrarouge de PIKE Technology dotée de fenêtre en CaF2 
pour résister à la présence d’eau a été utilisé. 
Carbonylation du diméthyl éther (DME) 
La synthèse intégrée de l’acétate de méthyle à partir du méthanol en deux réactions 
faites en série a par la suite été testée. Les fortes appréhensions quant aux difficultés de 
pomper un fluide tel que le DME justifient une tele intégration. Par contre, en cours de projet, 
l’achat d’une pompe à diaphragme (LEWA LDB1 M210) a relancé les démarches pour une 
synthèse de l’acétate de méthyle séparée de la synthèse première du DME. De ce fait, il a alors 
été possible de débuter l’étude de la carbonylation de façon distincte et du même coup faciliter 
l’intégration et l’optimisation du montage final. 
Avec un changement de pompe et de catalyseur, la carbonylation du DME pouvait 
alors procéder de façon similaire à la déshydratation du méthanol et utilisant le même 
appareilage. La seule diférence notable était la séparation des substances condensables. De 
par les faibles conversions du DME atendues, il a été jugé préférable de garder tous les 
composés en phase gazeuse pour les analyses. L’utilisation de la chromatographie gazeuse 
couplée au détecteur TCD a servi à la quantification du DME tandis qu’un GC-FID a été 
choisi pour quantifier l’acétate de méthyle. Les méthodes d’analyse sont élaborées dans la 
section Méthodes d’analyses des gaz par chromatographie gazeuse et les étalonnages ont été 
effectués avec des substances de référence dont le détail est présenté dans le Tableau 1. 
Tableau 4: Spécifications des substances chimiques 
Composé Réaction Grade/pureté  Fournisseur  Déshydratation  Carbonylation  
Méthanol   Grade réactif 99,8% Anachemia 
DME    Grade 2.6 99,6%  Praxair 
Acétate de 
méthyle   Grade réactif 99%  Anachemia 
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Éthanol   Anhydre Les alcools de commerce 
Monoxyde de 
carbone   Industriel grade 2.5  Linde 
Azote  Industriel  Linde  
Hydrogène    Industriel Un1049  Linde 
 
Description des méthodes d’analyses et des appareils analytiques 
La mise en forme du catalyseur 
Les catalyseurs sont de provenance commerciale et ont été reçus sous diférentes 
formes, alant de poudre, à grains milimétriques, à la forme extrudée comprenant un (des) 
agent(s) de liaison. Sachant que la granulométrie peut influer sur les résultats expérimentaux 
en catalyse par la cinétique de diffusion interne, la taile du catalyseur doit être contrôlée. Les 
tests préliminaires en début d’étude et la revue de la litérature ont permis de cibler la taile 
souhaitable et pratique, soit dans la gamme 250 μm < dp < 2000 μm. 
Procédure pour les extrudés 
Pour obtenir la granulométrie ciblée en partant des extrudés, une méthode de broyage 
et de tamisage à la main a été établie. 
1. Verser environ 30 à 40 mL de solides (extrudés) dans le mortier. 
2. Broyer doucement à l’aide du pilon une première fois le lot de façon à obtenir 
un mélange de tailes s’approchant de la granulométrie souhaitée, mais plus 
grossière. 
3. Tamiser le lot avec les tamis 10 mesh (2 mm) et 60 mesh (0,250 mm) 
superposés. 
4. Recueilir la phase fine au fond du contenant et la conserver en retrait du reste 
du lot 
31 
 
5. Récupérer la phase comprise entre les deux tamis et la conserver pour le 
remplissage du réacteur 
6. Remetre dans le mortier la phase grossière n’ayant pas traversé le premier 
tamis et ajouter une autre quantité de solides de manière à avoir 30 à 40 mL de 
matière à broyer 
7. Répéter les étapes jusqu’à obtention du volume désiré de catalyseur. 
Procédures pour les poudres 
Très peu de catalyseur a été obtenu sous forme de poudre (< 75 μm). Cependant, la 
synthèse de la Mordénite imprégnée au cuivre a nécessité le broyage en poudre afin de 
procéder à l’imprégnation humide discutée plus loin. Ainsi une brève procédure de pastilage a 
été mise en place et nécessitait l’usage d’une presse hydraulique manuele. 
1. Placer la poudre sèche à l’intérieur de l’emporte-pièce et compléter 
l’assemblage comprenant les appuis et la tige de compression. 
2. Poser l’assemblage sur le plateau de la presse et faire progresser le cylindre de 
la presse jusqu’à ce que celui-ci s’appuie légèrement sur la tige. 
3. Presser la poudre jusqu’à une pression de 5 MPa. Une pression plus élevée 
entrainera une fragilité accrue de la pastile générée. 
4. Retirer la pastile à l’aide de la presse et de l’expulseur fourni. 
5. Netoyer à sec l’assemblage et introduire un autre lot de poudre. 
Une fois le pastilage complété, broyer les pastiles suivant la procédure de broyage des 
extrudés. 
Chargement du réacteur 
Le type de réacteur pour tout le projet a été le réacteur à lit fixe et les étapes de 
remplissage sont garantes de la stabilité du lit de même que de la reproductibilité des résultats. 
Pour les deux réacteurs, la procédure est la même, seules les quantités de solides changent. La 
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quantification de solides à introduire est calculée d’avance et la quantité est liée à la dimension 
du réacteur. Le diamètre nominal du réacteur étant de 25,4 (1 pouce) mm avec une épaisseur 
de 1,75 mm (0,069 pouce), l’aire transversale peut alors être calculée, de même que le volume 
linéaire : 
è = = è − 2 × é  
=(25.4 − 2 × 1.75)	 = 21,9	  
é = = ×é	 	  
= ( )4 ×
1	 = 376,7	 = 0.584	 ..= 9.56	 . 
La longueur totale du réacteur est de 940 mm (37 pouces) et le thermocouple est placé 
à mi-chemin (470 mm). Pour un volume Vcat de catalyseur dont le centre doit être placé au 
centre du réacteur même, on a : 
= ( . ) =
9.56	 .
 
Le schéma de la Figure 11 indique les volumes de remplissage requis pour le 
chargement du réacteur. Voici la procédure pour l’appuyer. 
1. Inverser le réacteur de façon à avoir la connexion du thermocouple vers 
le bas. 
2. Enfoncer une petite quantité de laine de verre tout au fond à l’aide d’une 
longue tige rigide. 
3. Introduire le volume de carbure de silicium grossier (Φ=2.5mm) 
préalablement mesuré et pesé corespondant à la première zone du 
réacteur. 
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4. Introduire le volume de carbure de silicium fin (Φ=0 .5mm) (constant 
9.56 mL) préalablement mesuré et pesé corespondant à la 2e zone du 
réacteur. 
5. Introduire le volume de catalyseur (dilué dans le SiC ou non) 
préalablement mesuré et pesé. 
6. Introduire le 2e volume de carbure de silicium fin (constant 9.56 mL) 
préalablement mesuré et pesé. 
7. Introduire le volume de carbure de silicium grossier préalablement 
mesuré et pesé. 
8. Compléter le chargement du réacteur avec de la laine et verre et assurer 
une compaction adéquate avec une tige rigide. 
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Figure 11: Schématisation du remplissage du réacteur tubulaire 
Méthodes d’analyses des gaz par chromatographie gazeuse 
L’eau recueilie dans le condensat suivant la réaction de déshydratation du méthanol 
est quantifiée par titrage volumétrique Karl-Fisher. L’essentiel de la caractérisation critique 
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des écoulements pour les deux réactions étudiées au cours du projet repose sur les analyses par 
chromatographie gazeuse au cours des expériences pratiquées. Suite à la revue de la litérature 
il a été établi d’utiliser la chromatographie gazeuse couplée à un détecteur TCD pour l’analyse 
du DME. Les détails relatifs à ce GC-TCD et à la méthode établie apparaissent dans le 
Tableau 5. 
Tableau 5: Détail de la méthode chromatographique pour GC‐FID 
Chromatographe  Shimadzu  GC-2014  
Colonne Porapak Q 6’ X 1/8" 
Température initiale  45 oC 
Temps à 45 oC  0,5  min  
Température finale  170 oC 
Rampe de chaufage  20 oC/min 
Temps à 170 oC  8,0  min  
Débit gaz vecteur (He)  25 mL/min 
Temps d’équilibration  5 min 
 
L’étalonnage du DME 
La quantification du DME a été assurée par une méthode développée au laboratoire de 
recherche en catalyse d’Enerkem inc. Le principe est d’échantilonner un mélange gazeux 
connu d’azote et de DME passant à travers le montage expérimental : 
1. Ajuster la consigne au contrôleur de débit d’azote à 1 L/min et laisser stabiliser 
l’écoulement pendant 10 minutes. 
2. Vérifier/coriger le débit réel à l’aide du compteur de gaz : 
Le débit volumique est égal au changement de volume sur le temps 
d’analyse : ∆∆. Noter le volume initial au temps t0 et le volume au temps tf 
où tf ≈ t0 +10 min. 
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3. Démarrer la pompe et régler le débit de DME corespondant à la première 
concentration de l’étalonnage et laisser stabiliser pendant 10 minutes 
4. Calculer et noter le débit réel et la concentration volumique corespondante de 
DME dans le gaz total de la même manière qu’au point 2. 
5. Soutirer 5 mL de ce gaz étalon à l’aide d’une seringue pour gaz et injecter au 
GC-TCD. Faire un doublon pour chaque point d’étalonnage 
6. Incrémenter le débit de DME jusqu’à obtenir une courbe d’étalonnage 
complète. Le dernier point devrait être 100% DME, ayant préalablement coupé 
le débit d’azote. 
Étalonnage de l’acétate de méthyle 
Quelques points importants sont à prendre en considération pour la quantification de 
l’acétate de méthyle. Il s’agit d’abord du fait que la colonne Porapak Q liée au GC-TCD n’est 
pas recommandable pour ce composé et que de par les faibles conversions anticipées 
l’étalonnage doit être conséquent. Ce qui en découle est que l’acétate de méthyle doit être 
quantifié au GC-FID et que la courbe d’étalonnage doit être d’environ 0 à 3% (volumique) et 
non de 0 à 100% tele que lors d’un étalonnage typique. Les limites d’opération de la pompe 
HPLC mise à disposition pour l’étalonnage de l’acétate de méthyle sont de 0,1 à 10,0 mL/min, 
mais typiquement 1,0 à 9,0 mL/min pour une opération stable et reproductible. Une fois ces 
critères pris en compte il a été possible de procéder à l’étalonnage gazeux. Le principe est 
similaire à celui du DME, soit d’échantilonner un mélange gazeux connu de monoxyde de 
carbone (et non d’azote) et de d’acétate de méthyle passant à travers le montage expérimental : 
1. Préparer une solution d’acétate de méthyle dilué dans un solvant volatil tel que 
le méthanol (5% acétate de méthyle (molaire)). 
2. Ajuster la consigne du contrôleur de débit du monoxyde de carbone à la valeur 
désirée. Laisser stabiliser pendant 10 minutes. 
3. Démarrer le pompage de la solution dans le montage au débit minimum de 1,0 
mL/min. Laisser stabiliser pendant 45 à 60 minutes. 
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4. Au cours des 10 minutes subséquentes, noter la perte de masse encourue et 
calculer le débit molaire d’acétate de méthyle corespondant. 
5. Soutirer 0,1 mL de ce gaz étalon à l’aide d’une seringue pour gaz et injecter au 
GC-FID. Faire un doublon pour chaque point d’étalonnage. 
6. Incrémenter le débit de monoxyde de carbone jusqu’à obtenir une courbe 
d’étalonnage pour la gamme de conversion du DME anticipée. 
Méthode d’analyse du diméthyl éther par FTIR 
1. Ajuster la consigne au contrôleur de débit d’azote à 1 L/min et laisser stabiliser 
l’écoulement pendant 10 minutes. 
2. Préchauffer les conduites vers la celule infrarouge ainsi que la celule même, à 
50 oC. 
3. Vérifier/coriger le débit réel à l’aide du compteur de gaz : 
Le débit volumique est égal au changement de volume sur le temps 
d’analyse : ∆∆. Noter le volume initiale au temps t0 et le volume au temps tf 
où tf ≈ t0 +10 min. 
4. Démarrer la pompe et régler le débit de DME corespondant à la première 
concentration de l’étalonnage et laisser stabiliser pendant 10 minutes. 
5. Démarer l’analyse spectroscopique : 300 secondes totales et accumulation de 
spectres sur 30 secondes. 
6. Calculer et noter le débit réel et la concentration volumique corespondante de 
DME dans le gaz total de la même manière qu’au point 2. 
7. Incrémenter le débit de DME, à partir de l’étape 4, jusqu’à obtenir une courbe 
d’étalonnage complète. Le dernier point devrait être 100% DME, ayant 
préalablement coupé le débit d’azote. 
Modélisations (Aspen Hysys) 
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Avant et pendant la phase expérimentale du projet de recherche, il a été jugé important 
de bâtir des modèles du système et ce, avec le logiciel Aspen Hysys. Ceci a permis de faire des 
prédictions concernant les conversions maximales possibles liées à l’équilibre 
thermodynamique, indépendamment des cinétiques réactionneles. Il a ensuite été possible de 
comparer les valeurs modèles avec celes obtenues expérimentalement. L’autre avantage 
d’utiliser ce logiciel de modélisation est d’avoir la possibilité d’estimer les équilibres de 
phases sur une gamme de conditions de température et de pression. C’est de cete manière que 
les températures de séparation ont été établies au départ. Hysys a de plus été employé pour 
évaluer les propriétés physico-chimiques de différentes substances pures et de mélanges. Cete 
section servira à montrer les résultats des diférentes études réalisées sur les modèles. 
Les réactions à l’équilibre 
Les deux réactions principales du projet, soit la déshydratation du méthanol et la 
carbonylation du DME sont toutes des réactions réversibles régies par des équilibres 
thermodynamiques. Ces équilibres sont quant à eux fonction majoritairement de la 
température, de la concentration des espèces et de la pression et ce sont ces paramètres qui ont 
été développés lors des diférentes modélisations. 
En ce qui concerne la déshydratation du méthanol en DME (Équation 6), les limites 
des études de cas autour de la température ont été fixées à l’aide des valeurs rapportées dans la 
litérature scientifique et des cibles du partenaire Enerkem inc. Les gammes de températures et 
de pressions d’opération ont donc été fixées et sont respectivement de 230 oC ≤ Tréaction ≤ 330 
oC et de 350 psig (2413 kPag) ≤ Préaction ≤ 450 psig (3102 kPag). Une étude de cas autour de 
ces paramètres d’importance a donc été réalisée sur Aspen Hysys avec le modèle d’équation 
d’état PRSV. Le choix de réacteur est un réacteur Gibbs traduisant les concentrations à 
l’équilibre thermodynamique. La Figure 12 résume l’influence de la température et de la 
pression pour la réaction modèle. 
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Figure 12: Modélisation de la déshydratation du méthanol (équilibre) 
La même démarche a été appliquée pour la carbonylation du DME, mais sur une plage 
de températures diférente, soit 180 oC ≤ Tréaction ≤ 270 oC. 
Les températures de séparations des produits 
Pour la déshydratation du DME, l’objectif de séparation des produits est de condenser 
sélectivement les deux composés nuisibles à la carbonylation, c’est-à-dire l’eau et le méthanol 
qui sont à la fois les deux composés qui ont les pressions partieles les plus faibles. Étant 
donné qu’il ne s’agit pas d’une condensation totale, il est impératif de connaître l’état du 
mélange à différentes températures. Ceci permet de cibler les températures de séparation pour 
maximiser la récupération du DME et minimiser l’emportement de méthanol. La Figure 13 
générée à partir des résultats de modélisation devient donc l’élément de départ pour 
l’optimisation des conditions de séparation. La figure montre qu’à 2514 kPag (350 psig), une 
température d’au moins 80 oC est nécessaire pour maximiser la proportion de DME emportée 
dans l’écoulement gazeux en sortie de condenseur et qu’en élevant cete température, la 
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fraction molaire de méthanol augmente aussi. Selon les limites de puretés spécifiées, la 
température de séparation aura un rôle important pour l’étape subséquente. 
 
Figure 13: Efet de la température de condensation sur la composition du produit de DME 
En ce qui concerne la production d’acétate de méthyle il s’agissait plutôt de savoir s’il 
était possible de condenser l’acétate de méthyle (AcMe) sans devoir en même temps en faire 
autant avec le DME. La forte pression partiele anticipée de monoxyde de carbone fait en sorte 
qu’il joue le rôle de solvant dont l’équilibre de phase tend grandement vers la phase gazeuse. 
L’étude de cas qui a été faite est traduite par la Figure 14. Ce que cete figure montre est que 
pour un ratio molaire CO:AcMe de l’ordre de 20:1, une proportion significative de l’acétate de 
méthyle demeure dans la phase gazeuse. Ceci est assumant de plus qu’il n’y a pas de DME 
dans l’écoulement. Devant cete possibilité de retrouver du DME, on se doit de veiler à ce 
qu’il ne soit pas condensé étant donné qu’il représenterait des risques lors de l’échantilonnage 
à pression atmosphérique dû à sa vaporisation. La conclusion de cete brève analyse des 
conditions de séparation de l’acétate de méthyle est que l’échantilonnage doit se faire en 
phase vapeur à pression atmosphérique. À température ambiante et pression atmosphérique, il 
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a été modélisé que l’acétate de méthyle restera vapeur dans les conditions d’opérations 
prévues (conversion du DME et ratio molaire d’alimentation CO:DME). 
 
Figure 14: Récupération du l'acétate de méthyle par condensation à 2514 kPag (ratio CO:AcMe = 20) 
Les cinétiques réactionneles 
La cinétique de la déshydratation du méthanol 
Sahebdelfar et son équipe ont publié quelques articles sur leurs travaux exhaustifs en 
ce qui a trait à la cinétique réactionnele de déshydratation du méthanol en DME (Molavali, 
Yaripour et al. 2008). Ces travaux permetent de modéliser le comportement de la réaction et 
d’établir une base de référence pour la comparaison future entre les résultats mathématiques et 
les résultats expérimentaux et ceux régis par l’équilibre chimique. 
Démonstration : 
X : conversion 
W : masse de catalyseur 
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rA : taux de réaction 
Fi : débit molaire du composé i (avec indice 0 identifiant le débit au temps initial) 
k : constante de réaction 
Ki : constante d’équilibre d’adsorption du composé i 
Keq : constante d’équilibre de réaction 
Pi : pression partiele du composé i 
Ea : Énergie d’activation 
ν : débit volumique 
HRX : enthalpie de réaction 
	 ↔ +  
	↔ +  
=−  
=
−
+ +1
 
En posant comme hypothèse que le mélange se comporte comme un mélange idéal, on 
a : 
= (1− )	ℎ  
= 2 =  
= (1+ ) 
= =0.9×0=0 
Ou 
= ( ) 
=1.1 	 	= 0	 				10%	 	 	 	 	  
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()= ( ) 1−1  
Pour T0 = 593 K et T = 603 K, on a : 
(603)= (593) 1543−
1
603 = 61.188 
57	682.53 
8.3144 	
1
593−
1
603 = 74.28	 	ℎ 
()= ( ) −∆  
(603)= (593) ∆ 1593−
1
603 = 5.36 
64	333.73 
8.3144 	
1
593−
1
603 = 6.6549	  
(603)= (593) ∆ 1593−
1
603 = 0.141 
5202.9 
8.3144 	
1
593−
1
603 = 0.1435	  
()= ( ) −∆ 1−1 = 1.9165	  
 
Tous les paramètres et équations sont maintenant définis et permetent de modéliser 
l’évolution de la réaction au travers du lit catalytique d’alumine pour une opération isotherme 
et isobare à 330 oC et 350 psig. Le logiciel employé a été Polymath 5.2. 
Autre donnée : 
FA0 = 7.24 mol/h (4.88 mLMeOH/min au labo) 
Tableau 6: Résultats théoriques de la cinétique de déshydratation du méthanol 
W  FMeOH PMeOH PDME PH2O -rMeOH X X/ W 
gcat mol/h  bar   bar   bar  molDME/(gcat*h)  %   %/gcat 
0,00  7,24   21,94   0,00   0,00   11,09   0,0  -  
0,62  2,25  7,35  7,29   7,29   5,36   66,5  47,02  
0,85  1,30  4,22  8,86   8,86   3,29   80,8  10,10  
1,13  0,69  2,19  9,88   9,88   1,51   90,0  6,54  
1,40  0,45   1,39   10,28   10,28   0,54   93,7   2,57  
1,70  0,37   1,13   10,40   10,40   0,12   94,9   0,83  
1,96  0,36   1,08   10,43   10,43   0,03   95,1   0,16  
2,25  0,35   1,07   10,44   10,44   0,01   95,1   0,04  
44 
 
2,55  0,35   1,07   10,44   10,44   0,00   95,1   0,01  
2,87  0,35   1,06   10,44   10,44   0,00   95,1   0,00  
3,15  0,35   1,06   10,44   10,44   0,00   95,1   0,00  
 
En regardant rapidement les résultats théoriques ci-haut (Tableau 6), il est possible de 
constater que, pour un régime cinétique, la déshydratation du méthanol en DME ateint une 
conversion seuil (équilibre) corespondant à 95% et ce, après seulement 3.15 g de lit 
d’alumine-γ pure à 330 oC et 350 psig. Ceci corespondrait à une LHSV d’environ 62 h-1 soit 
une GHSV d’environ 34 000 h-1. D’un point de vue pratique, à partir de ces indicateurs, mais 
tout en restant critiques sur leur validité, il devient relativement clair que l’optimisation du 
système catalytique ne réside pas nécessairement dans la quantité de catalyseur (GHSV), mais 
plutôt dans les conditions d’écoulement. La granulométrie et la vitesse d’écoulement 
pouraient donc être des paramètres prioritaires. 
L’hypothèse de l’écoulement développé et turbulent doit être vérifiée et passe, entre 
autres, par les calculs du nombre de Reynolds (Re). Les propriétés physico-chimiques du 
mélange réactionnel (azote et méthanol) essentieles aux calculs ont été rapatriées à partir du 
logiciel Aspen Hysys à 330 oC et 2515 kPag. Le Tableau 7 contient des valeurs utilisées pour 
la démarche qui suit. 
Tableau 7: Propriétés physico‐chimiques du mélange réactionnel (déshydratation du méthanol) 
Masse volumique 
() 
Viscosité  
() 
Chaleur spécifique 
(Cp) 
Conductivité thermique 
(k) 
kg/m3 Pa*s kJ/kg K W/m K 
18.01  1.486 x 10-5 2.099 3.92 x 10-2
 
= (1 − ) 
(Éq.15)
 
Où p (en indice) : p/r à la particule,  est la vitesse superficiele, dp est le diamètre de la 
particule et ε est la fraction de vide dans le lit de catalyseur. 
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= = 4 × 0.224	 ×330 + 273273 ×
14.7	
350 + 14.7	 = 0.1222 = 12.22  
Où Q est le débit volumique et A est l’aire transversale du réacteur 
Connaissant la distribution de tailes des particules (0.25 < mm dp < 2mm) et en 
estimant la fraction de vide (ε = 0.5), on arive à : 
74 < Re < 592 
L’hypothèse de l’écoulement piston (Re > 50), serait respectée et valide pour les 
conditions d’opération générales du cadre de l’étude. 
La cinétique de la carbonylation du diméthyl éther (DME) 
Tout comme dans la dernière partie concernant la cinétique de la déshydratation du 
méthanol, cete partie n’est pas le lieu pour rediscuter des fondements de la cinétique chimique 
en ce qui a trait aux concepts d’énergie d’activation et de colisions entre molécules. Il est 
plutôt question de metre en place les équations générales régissant le système catalytique et 
de cibler les paramètres critiques pour l’étude. Le niveau d’avancement de la catalyse sur la 
carbonylation du DME est beaucoup moindre que celui de la déshydratation du méthanol et 
fait en sorte qu’une étude cinétique quantitative n’est pas envisageable. Par contre quelques 
hypothèses publiées dans la litérature convergent vers des modèles traduisant les observations 
(Cheung, Bhan et al. 2007; Boronat, Martinez-Sanchez et al. 2008). Le modèle cinétique de 
Langmuir-Hinshelwood a été choisi pour décrire la carbonylation du DME et la démonstration 
est disponible dans la litérature corespondante (Cheung, Bhan et al. 2007). La conséquence 
des observations et des résultats expérimentaux, comme cité dans l’État  de l’art, est que le 
taux de production de l’acétate de méthyle est proportionnel à la pression partiele du 
monoxyde de carbone. 
Mathématiquement, on a donc : 
=  (Éq.16)
 
Ce résultat a un impact direct sur la planification expérimentale. 
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Planification expérimentale 
Planification de la déshydratation du méthanol 
La déshydratation du méthanol en DME a pu être pratiquée sans contrainte temporele 
ou limitation au niveau de la quantité de catalyseur mise à disposition. Ainsi, l’étude 
paramétrique a pu être dirigée en fonction des résultats obtenus. Il y a toutefois eu des lignes 
directrices à suivre pour chaque série d’expérimentations. Pour débuter le développement de la 
réaction, par exemple, une série d’expérience sur l’influence de la température a été faite à 
vitesse spatiale (LHSV) et pression constantes et a été nommé la série DM-Ax tenant pour la 
Déshydratation du Méthanol sur le lot A de catalyseur et le test #x. Le déroulement de l’étude 
générale est présenté dans le Tableau 8. 
Tableau 8: Déroulement expérimental pour la déshydratation du méthanol 
x  T  (oC)  P (psig)  LHSV (h-1)  Ratio  Al2O3/H-ZSM-5 
DM-Ax (42 mLcat. dp < 75 μm) 
1 233  350  7  100/0 
2 288  350  7  100/0 
3 315  350  7  100/0 
4 335  350  7  100/0 
5 265  350  7  100/0 
DM-Bx (42 mLcat. dp < 75 μm) 
1 280  350  7  80/20 
2 300  350  7  80/20 
3 330  350  7  80/20 
4 325  350  12  80/20 
DM-Cx (42 mLcat. dp < 75 μm) 
1 290  350  7  50/50 
2 233  350  7  50/50 
DM-Dx (21 mLcat. dp < 75 μm) 
1 290  350  7  80/20 
DM-Ex (21 mLcat. extrudés cylindriques) 
47 
 
1 290  350  7  80/20 
2 290  350  9  80/20 
3 290  350  12  80/20 
4 290  350  14  80/20 
5 290  350  21  80/20 
DM-Fx (42 mLcat. extrudés cylindriques) 
1 294  350  7  80/20 
2 294  350  7  80/20 
DM-Gx (42 mLcat. 0.25 mm < dp < 2 mm) 
1 330  350  7  100/0 
2 330  350  11  100/0 
DM-Hx (21 - 31 - 42 - 52 mLcat. 0.25 mm < dp < 2 mm) 
1 290  350  7  100/0 
2 290  350  7  100/0 
3 290  350  7  100/0 
4 290  350  7  100/0 
DM-Ix (42 mLcat. 0.25 mm < dp < 2 mm) 
1 290  350  7  80/20 
2 280  350  7  80/20 
 
Planification de la carbonylation du DME 
Tel que mentionné en début de texte, dans la deuxième moitié de la chronologie du 
projet de recherche, l’achat d’une pompe à diaphragme permetant le pompage du DME a créé 
l’opportunité de scinder le projet en deux parties, se libérant ainsi de la nécessité d’opérer la 
déshydratation du méthanol pour efectuer la seconde réaction. 
Étant donnée la faible disponibilité de la mordénite au cours du projet et du fait que 
plusieurs autres utilisateurs devaient employer ce catalyseur, il n’a été possible de faire qu’une 
série d’expériences. Sachant que plusieurs facteurs sont essentiels à l’optimisation de la 
réaction et que le nombre d’expériences est limité, un plan factoriel 2k-1 a été établi. C’est avec 
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une vitesse spatiale fixée à partir des données de carbonylation du méthanol de la compagnie 
Enerkem inc., que le plan faisant intervenir la température, la pression et le ratio molaire 
d’alimentation CO:DME a été monté. Le Tableau 9 montre la chronologie des tests. 
Tableau 9: Planification expérimentale pour la carbonylation du DME 
x  T  (oC)  P (psig)  Ratio CO:DME  GHSVCO (h-1) 
CD-Ax (150 mLcat. . 0.25 mm < dp < 2 mm 
1  230  350  4  1062  
2  200  450  4  1062  
3  200  350  10  1062  
4  230  450  10  1062  
 
Résultats, analyses et discussions 
La synthèse du DME est une réaction qui n’est que très peu accompagnée de réactions 
secondaires lorsque cele-ci est contrôlée à l’intérieur des paramètres cibles d’opération. La 
transformation du méthanol est donc considérée comme étant seulement destinée à la 
production du DME lors des calculs de conversions. De plus, de l’eau est générée de façon 
stœchiométrique avec le DME et permet de calculer également la conversion. 
= −  (Éq. 17) 
Ou 
= −2  (Éq. 18) 
L’égalité entre les deux équations précédentes est, entres autres, un indicateur du 
fonctionnement ou du déroulement adéquat d’une expérimentation. 
Les équations principales pour la carbonylation seront discutées plus loin. 
Les séries DM-Ax, DM-Bx et DM-Cx 
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La série DM-Ax, avec seulement l’alumine comme catalyseur, a été la première phase 
expérimentale et avait pour but de quantifier l’influence qu’a la température sur la 
déshydratation du méthanol. La pression de 2514 kPa (350 psig) est une pression d’opération 
arbitraire, mais qui traduit l’éventualité d’une intégration au procédé industriel et sert aussi de 
point de départ à la carbonylation dans le système en série. La vitesse spatiale (LHSV) a quant 
à ele été fixée à 7 h-1 à partir d’un brevet qui a été ciblé comme référence (Jun 2006). Les cinq 
tests de la série DM-Ax du Tableau 8 sous DM-Ax ont été comptabilisés pour ainsi générer la 
Figure 15 
 
Figure 15: Résultats de la série DM‐Ax 
La revue de la litérature résumée dans la section État  de l’art a permis de cibler 
d’autres catalyseurs potentiels pour la synthèse du DME et la zéolithe H-ZSM-5 fait partie de 
ceux testés. La forte acidité de cete zéolithe a ouvert la porte pour son utilisation dans un lit 
composite en deux couches dont la première est l’alumine-gamma. La série DM-Bx a été mise 
en place pour déterminer l’effet de ce catalyseur en comparaison avec l’alumine-gamma 
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employée seule. La proportion volumique choisie a été de 80/20 et les résultats de la série sont 
mis en évidence dans la Figure 16. 
 
Figure 16: Résultats comparatifs des séries DM‐Ax et DM‐Bx 
En se référant au Tableau 8, il est possible de voir que la série DM-Cx sert a 
déterminer l’effet d’un lit composite en deux couches dans une proportion volumique 50/50 
entre l’alumine-gamma et la zéolithe H-ZSM-5 et complète l’investigation sur l’efet de cete 
dernière. Les deux tests pratiqués sur cete configuration sont présentés dans la Figure 17. 
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Figure 17: Résultats comparatifs des séries DM‐Ax, DM‐Bx et DM‐Cx 
De cete étude scindée en trois temps, quelques constats important peuvent être faits. 
Le premier concerne évidemment l’influence de la température sur la production de DME 
puisque la tendance observée pour les trois séries est la même soit qu’une augmentation de la 
température favorise la conversion du méthanol et ce, jusqu’à 330 oC. 
Efectivement, pour qu’une réaction donnée ait lieu, les molécules que constituent les 
réactifs doivent être porteuses d’une énergie suffisante, c’est-à-dire l’énergie d’activation Ea. 
Cete énergie est stockée sous forme d’énergie cinétique (vibrations, rotations, translations) et 
cete énergie est mesurable sous la forme de la température. Donc plus haute est la 
température, plus il y aura de molécules ayant l’énergie sufisante pour engendrer la réaction, 
le bris des liaisons chimiques des réactifs. 
L’autre aspect de la température lié à l’énergie des molécules est la fréquence de 
colisions, car plus les molécules sont agitées, plus les chances de colisions entre eles sont 
grandes. 
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Pour le système avec l’alumine-γ seule (série DM-Ax) et celui avec l’alumine-γ/H-
ZSM-5 dans un ratio (80/20) (série DM-BX), on pourait coréler avec une droite la 
conversion du méthanol à la température entre 230 et 330 oC. Dans le premier cas : 
X (%) = 0,5732T (℃) – 123,68 
Et entre 280 et 330 oC pour le deuxième cas : 
X (%) = 0,7768T (℃) – 176,45 
On aurait donc une augmentation relative de 35.5% de conversion du méthanol en 
introduisant la zéolithe : 
0.7768 − 0.5732
0.5732 × 100% = 35.5% 
 
Pour chacun des 2 systèmes, les rendements maximaux (pour le catalyseur en poudre 
dp < 75μm) ont été respectivement de : 
2.877	
ℎ ×
1
19.8 .×
46	 =6.68 		 .×ℎ =3.15
	
	 .×ℎ 
 
2.454	
ℎ ×
1
23.5 .×
46	 =4.80 		 .×ℎ =2.69
	
	 .×ℎ 
La série DM-Cx qui représente le système le plus performant n’est toutefois pas inclus 
dans l’analyse actuele puisque l’opération prolongée (8 heures +) de ce système montre une 
chute de l’activité rapide et provoque du même coup son exclusion pour l’optimisation du 
système. 
La série DM-Ex 
Tout le projet de recherche s’est basé sur l’utilisation de catalyseurs commerciaux dont 
la disponibilité, la forme et les caractéristiques ne pouvaient être contrôlées par l’équipe de 
recherche et développement. Ainsi, les diférents lots de catalyseurs reçus ont diféré en 
composition et en forme. La série DM-Ex fait justement suite à la réception de catalyseurs 
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sont forme d’extrudés cylindriques dont l’alumine a été utilisée comme additif de liaison pour 
favoriser l’extrusion dans le cas de la zéolithe H-ZSM-5. Il est connu que la taile des grains 
de catalyseur peut influencer la cinétique globale d’un système réactionnel, puisque le 
phénomène de difusion interne peut être une étape significative pour la vitesse de réaction (Le 
Page 1987). 
Il peut en être de même pour la difusion externe lorsque les conditions 
hydrodynamiques engendrent une couche limite de difusion autour des grains limitant la 
migration des réactifs et produits. La limitation par difusion externe se qualifie par 
l’augmentation de débit à un temps de séjour (ou vitesse spatiale) constant. Ainsi, si le débit 
est doublé, la quantité de catalyseur l’est également. La Figure 18 schématise une série de tests 
typiques pouvant être efectués. 
 
Figure 18: Détection des limitations difusionneles externes (Le Page 1987) 
La cinétique réactionnele permet d’affirmer que la vitesse spatiale peut être augmentée 
sans afecter la conversion du méthanol pour la quantité de catalyseur utilisé. Efectivement, 
des vitesses spatiales beaucoup plus élevée que celes testées en laboratoire ont été rapportées 
dans la litérature (Molavali, Yaripour et al. 2008). C’est donc suivant cete hypothèse qu’une 
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étude sur la diffusion externe a été réalisée. La Figure 19 montre l’évolution de la conversion 
du méthanol au cours de l’étude. 
 
 
Figure 19: Influence de la LHSV sur la conversion à Vcat = 21 mL (T = 290oC et P = 350 psig et alumine‐γ/H‐ZSM‐5 (80/20) 
De par la vitesse spatiale, il est aussi possible de présenter les résultats en fonction de 
la vitesse superficiele qui est un paramètre également à exploiter pour une mise à l’échele 
éventuele. Le tout est présenté dans la Figure 20 ci-dessous. 
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Figure 20: Influence de la vitesse superficiele sur la conversion à Vcat = 21 mL (T = 290 oC, P = 350 psig et alumine‐γ/H‐
ZSM‐5 (80/20) 
Les figures 19 et 20 montrent qu’une vitesse superficiele de 0.6 cm/s à une LHSV de 7 
h-1 permet de minimiser les limitations de diffusion externe. Toutefois, il semble que les 21 
mL de catalyseur utilisés pour cete série aient été un facteur limitant pour la conversion. Cete 
limitation serait liée à l’appareilage seulement. Ceci est adressé dans la sous-section suivante. 
La série DM-Fx 
La faible conversion du méthanol lors de l’étude sur la difusion externe a soulevé une 
interogation par rapport à la quantité minimum de catalyseur à employer dans le réacteur en 
place. Deux tests ont été réalisés (1 réplica) pour vérifier si la quantité de catalyseur était un 
paramètre significatif pour le système en place. La quantité a été doublée par rapport à cele de 
la série DM-Ex. À 294 oC (comparable à 290 oC de la série DM-Ex), une conversion du 
méthanol de 41% sélective au DME a été calculée. À vitesse spatiale équivalente,soit 7h-1, la 
conversion passant de 20 à 41%, un gain de 21% de conversion est calculé pendant qu’à débit 
égal la conversion passe de 29 à 41%, soit un gain de 12%. Cete dernière comparaison (débit 
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égal) se fait à vitesse spatiale diférente (14 h-1 vs 7 h-1) et pourrait donc ne pas être valide. La 
série DM-Gx a été exécutée pour répondre à cete interogation potentiele. 
La série DM-Gx 
Cete courte série de deux expériences a permis de statuer sur la quantité minimum de 
catalyseur en étant mise en lien avec les séries DM-Ex et Dm-Fx. Pour un même volume de 
catalyseur de 42 mL, deux vitesses spatiales ont été testées, soient 7 h-1 et 11 h-1. Des 
conversions similaires confirmeraient donc l’hypothèse de la quantité minimale de catalyseur 
à introduire dans le réacteur. La Figure 21 permet de visualiser la réponse des deux tests. La 
série DM-Ex qui a été marquée par de faibles taux de conversion a par aileurs développé la 
nécessité de changer la granulométrie des catalyseurs pour maintenant obtenir des grains dont 
la distribution de taile est 250 μm ≤ dp ≤ 2000 μm. De cete manière, la série DM-Gx est aussi 
le lieu de l’optimisation de la taile des grains. Les deux vitesses spatiales ont donné le 
même taux de conversion. Pour le test à LHSV = 11 h-1 à la Figure 21, la productivité est de : 
7.35 		 .×ℎ =4.88
	
	 .×ℎ 
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Figure 21: Influence de la LHSV sur la conversion à Vcat = 42 mL (T = 330 oC, P = 350 psig et alumine‐γ/H‐ZSM‐5 (100/0) 
La série DM-Hx 
Dans l’optique d’optimiser la hauteur de lit catalytique, la série DM-Hx s’est déroulée 
à T, P et LHSV constantes (290 0C, 350 psig et 7 h-1), mais en augmentant le volume 
catalytique. Les résultats sont ilustrés à la Figure 22. Il s’agit donc d’une série réalisée de la 
même manière que cele explicitée dans la Figure 21 précédemment. 
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Figure 22: Influence du volume de catalyseur sur la conversion à LHSV = cte 
À première vue, il semble sans équivoque que l’optimisation n’est pas terminée du fait 
que l’augmentation de la conversion en fonction de la quantité de catalyseur à LHSV 
constante soit linéaire sur toute la plage testée. Par contre, une augmentation additionnele de 
la quantité de catalyseur devient impossible dû aux limites du montage expérimental au niveau 
des débits de méthanol à pomper, mais dû aux dificultés à contrôler la température. Le 
dégagement de chaleur lié au caractère exothermique de la réaction devient de plus en plus 
important avec l’augmentation du débit molaire de méthanol et rend presqu’impossible le 
contrôle adéquat de la température. Le test DM-H4 a même nécessité trois jours d’essai pour 
parvenir à maîtriser le système. L’oscilation de la température du réacteur montrée dans la 
Figure 23 traduit les dificultés de contrôle et indique également que le préchaufeur n’était 
pas en mesure de chauffer adéquatement l’alimentation de méthanol pour le vaporiser. En 
efet, la température de 170 oC moyenne enregistrée corespond à quelques degrés près au 
point d’ébulition de cet alcool aux conditions de pression fixées lors du test. 
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Figure 23: Données d'opération (T) lors de la déshydratation du méthanol à Vcat = 52 mL 
Le fort dégagement de chaleur ardu à dissiper sufisamment a pour cause principale la 
nature du four qui est un four à radiation isolé avec des matériaux réfractaires. Ceci rend 
l’échange de chaleur très faible et le réacteur pourraient même être considéré comme opérant 
dans des conditions adiabatiques. Ceci mène à l’hypothèse que le système, à haut débit de 
réactif entrant, n’est pas un système isotherme dont la température en milieu de lit serait 
représentative du reste du volume réactionnel. Une preuve indirecte qui appuie cete hypothèse 
est qu’à une température plus élevé, soit 330 oC, un test avec le même volume de catalyseur 
que dans le test DM-H4 a révélé des concentrations significatives de composés autres que le 
méthanol et le DME lors de l’analyse par GC-FID. Il pourait s’agir d’hydrocarbures légers 
typiquement obtenus en conditions acides à des températures supérieures à 350 oC. De plus, la 
conversion calculée lors de ce test a été de 79,4%. Rappelons que la conversion à 290 oC sur le 
même système était de 75,4% tel qu’indiqué dans la Figure 22. 
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Cete série a permis de quantifier l’efet de la zéolithe H-ZSM-5 (proportion 80/20) 
pour un système avec la granulométrie optimisée (0.25 mm ˂ dp ˂ 2 mm). Le premier s’est 
déroulé à 280 oC et a permis d’ateindre une conversion de 70,6% représentant un gain de 7% 
par rapport à l’alumine employée seule lors de DM-H4. Ce gain observé, même si la 
température était inférieure de 10 degrés montre sans équivoque l’utilité de la combinaison 
alumine/zéolithe. Le deuxième test de la série, cete fois à 290 oC a mené à la formation 
significative d’hydrocarbures plus lourds s’apparentant aux produits obtenus dans le procédé 
MTO (voir État de l’art). La phase organique légère recueilie à l’échantilonnage liquide en 
fin d’expérience était significative et avait une odeur se rapprochant fortement de cele de 
l’essence. Les bénéfices de la H-ZSM-5 sont donc présents à des températures plus faibles que 
290 oC et excéder cete limite provoquerait une perte de sélectivité en DME. Il devient 
toutefois dificile de comprendre pourquoi la série DM-Bx, où la température a été augmentée 
jusqu’à 330 oC, n’a pas révélé cete tendance pourtant très claire. Une caractérisation des 
diférents lots de zéolithe utilisée (acidité, porosité, éléments traces, etc.) aurait été une 
démarche potentielement révélatrice. 
Les séries CD-Ax et CD-Bx 
Les séries CD-Ax et CD-Bx se réfèrent à la carbonylation du DME. La série CD-Ax 
traite l’optimisation paramétrique alors que la série CD-Bx a pour but l’amélioration du 
système catalytique par dopage de la mordénite au cuivre. La carbonylation du DME n’ayant 
pas la même stœchiométrie que la déshydratation du méthanol nécessite une nouvele base de 
calculs pour quantifier la conversion du DME. De plus, l’établissement de certaines 
hypothèses est essentiel. 
Hypothèses : 
 La conversion du DME en régime stationnaire est sélective à l’acétate de 
méthyle. La cokéfaction et la production d’autres composés et considérée 
négligeable pour les bilans de masse. 
 De par les faibles conversions de DME atendues, le changement de 
concentration de ce dernier est considéré comme négligeable. Ainsi la 
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conversion du DME est calculée indirectement par la production d’acétate de 
méthyle. 
 Les fractions molaires de composés sont considérées comme étant égales aux 
fractions volumiques. 
Il est alors possible de dresser quelques équations simples pour les calculs de la 
réaction. 
= −  Éq. 19 
Par bilan, on obtient : 
=(1 + )×1+  Éq. 20 
 
Précédemment dans le Tableau 9 avait été montré le plan d’expérimentation pour la 
carbonylation du DME et donc 4 expériences ont été complétées pour donner la série CD-Ax 
qui servira de référence pour orienter l’optimisation du système réactionnel. Dans cete série, 
la température a varié de 200 à 230 oC, la pression de 350 à 450 psig et le ratio molaire 
d’alimentation CO:DME de 4 à 10. La Figure 24 est la synthèse des résultats obtenus pour 
cete série. 
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activées. La Figure 25 est tirée d’une publication (Cheong, Schmid et al. 2000) sur des calculs 
de DFT (density functionnal theory) sur la carbonylation du méthanol catalysée par le rhodium 
et l’iridium. Ele représente la structure calculée du complexe initial ainsi que cele de l’état de 
transition et de la formation du groupement acétyle. Le Tableau 10 afiche tant qu’à lui la 
distance des liaisons entre les espèces sur le complexe de rhodium. 
 
Figure 25: Schéma simplifié de la configuration spatiale de méthyle et du CO sur le rhodium (M = Rh), I = iode, a,b et c = 
distances intermoléculaires calculées des liaisons entres les réactifs adsorbés et le rhodium) (Cheong, Schmid et al. 2000) 
 
Tableau 10: Longueurs des liaisons correspondant aux structures de la Figure 25 (M=Rh) (Cheong, Schmid et al. 2000) 
Étiquette de liaison Liaison 
Distance (Å) 
Complexe 
initial Transition 
a  M-CH3 2,16  2,36  
b  CH3-CO  2,74  1,92  
c  M-CO  1,91  1,89  
 
Sachant que les canaux à 8 membres de la mordénite permetent déjà une sélectivité de 
forme pour la formation de l’acétate de méthyle, un moyen d’amener le monoxyde de carbone 
au voisinage d’un groupement méthyle, c’est-à-dire à une distance du même ordre de grandeur 
que cele de la longueur des liaisons rapportées dans le Tableau 10 s’avèrerait être un efort 
essentiel pour améliorer la synthèse ici discutée. Les premiers calculs orientant cete avenue 
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pourraient être tirés de la théorie cinétique des gaz. Plus particulièrement, ceci se ferait en 
exploitant les équations qui décrivent la relation qui existe entre la nature des molécules, les 
conditions auxqueles sont soumises ces molécules et le libre parcours moyen. La nature des 
molécules est fixée par la réaction à étudier et la température doit être à l’intérieure d’une 
plage limitée pour garantir une sélectivité. Le paramètre à manipuler restant est donc la 
pression d’opération. Le présent travail ne vise évidemment pas une caractérisation exhaustive 
du comportement des réactifs gazeux ou encore une modélisation mathématique rigoureuse, 
mais vise plutôt à appliquer un concept fondamental menant à une estimation de la pression de 
travail à ateindre pour s’approcher des distances citées plus haut. Si on prend la définition 
générale du libre parcours moyen, on a donc : 
ℓ=√2 ⇔ =√2 ℓ Éq. 21 
 
où ℓ est le libre parcours moyen, kB est la constante de Boltzmann, T est la température 
absolue, d est le diamètre moléculaire du composé choisi (tiré de la théorie cinétique des gaz 
assumant que les molécules sont des sphères rigides) (Hirschfelder 1954), soit le CO et P est la 
pression absolue. En SI, en posant ℓ = 2,75 x 10-10 m (voir Tableau 10, liaison CH3-CO 
complexe initial), le calcul donne la pression indiquée au Tableau 11 : 
Tableau 11: Calcul de la pression selon l’équation 21 en SI en fixant ℓ et d 
 Valeur  Unités  
ℓ 2,75 x 10-10 m 
kB 1,380 x 10−23 J/K  
T  303  K  
d 3,76 x 10-10 m 
P 22 201 336 (3 220) Pa (psi) 
 
Une conclusion basée sur le résultat du Tableau 11 serait d’afirmer qu’il serait 
souhaitable d’opérer la réaction à une pression aussi haute que 22 000 kPa pour tenter de 
reproduire les rendements de la carbonylation sur les complexes de rhodium. Cependant, il est 
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évident que des défis d’ordre pratique sont liés à une tele pression en plus de ceux concernant 
les cinétiques d’adsorption/désorption. Travailer dans l’ordre du milier de psi est tout de 
même une possibilité envisageable. 
L’ajout d’agents dopants dans la mordénite tels que le cuivre et l’argent a prouvé son 
eficacité pour la carbonylation du DME (Deeley, Ditzel et al. 2008; Ditzel and Law 2008). 
L’échange des protons de la forme acide de la mordénite avec des cations de ces métaux de 
transition devrait vraisemblablement permetre d’accentuer l’activation du monoxyde de 
carbone. Un tel échange a fait l’objet d’une étude préliminaires dans le cadre du projet de 
recherche. Il s’agissait de la série CD-Bx. Le cuivre a été l’élément dopant testé au laboratoire. 
Les conditions opératoires ont été celes de la série de la série CD-Ax. Bien que les travaux 
rapportés dans la litérature affichent une activité catalytique accrue, les résultats générés au 
cours du projet ont été négatifs. Indépendamment des conditions opératoires testées, une 
activité de carbonylation négligeable a marqué la série. Les analyses chromatographiques ont 
toutes montrées des pics d’acétate de méthyle, mais jamais avec une intensité permetant leur 
intégration informatique à l’intérieur des paramètres définis au chromatogramme. 
La méthodologie de synthèse de la mordénite échangée au cuivre tirée du brevet 
déposé par BP Chemicals (Deeley, Ditzel et al. 2008) a été reproduite pour les tests du projet. 
Par contre, la caractérisation des matériaux avant et après expérimentation n’a pu être faite 
puisque les travaux n’ont pas été orientés à cet effet. Il aurait été primordial d’inclure la 
caractérisation structurale par la difraction des rayons X et de quantifier le taux d’échange au 
cuivre par une analyse élémentaire. 
La caractérisation du diméthyl éther par FTIR 
En cours de projet, il a été décidé de tester l’applicabilité de l’analyse infrarouge pour la 
quantification du DME en phase gazeuse. L’analyse en continu par FTIR aurait l’avantage 
d’identifier en temps réel les changements dans la qualité du produit (concentration et pureté), 
un aspect fort utile à l’échele industriele par exemple. L’analyse par spectroscopie infrarouge 
est basée sur le concept que certaines liaisons dans les molécules ont des modes oscilatoires 
plus ou moins discrets caractéristiques de la nature de la liaison chimique. Certains de ces 
modes vibratoires sont détectables dans l’infrarouge et c’est le cas pour les liaisons O-CH3 et 
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C-H de la molécule de DME (Skoog, West et al. 1996). L’encombrement et donc le degré de 
liberté de mouvement d’une molécule peut afecter l’énergie de vibration et a pour 
conséquence que le pic de la liaison O-CH3 de la molécule de méthanol peut avoir un niveau 
d’énergie décalé de celui de la même liaison dans le DME. C’est ce qui a été exploité pour la 
quantification du DME. La comparaison des spectres expérimentaux du méthanol et du DME 
à la Figure 26 permet de visualiser cete diférence pour la région d’intérêt à 2113 cm-1 (ACS 
2012). 
 
 Figure 26: Spectres IR du méthanol (a) et du DME (b) (ACS 2012) 
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Une série de tests de déshydratation du méthanol en DME couplée à l’analyse en ligne 
par FTIR a servi à prouver le concept et les résultats comparatifs sont afichés dans la Figure 
27. Il s’agissait de valider les valeurs obtenues à partir du FTIR avec celes la courbe 
d’étalonnage du GC-TCD. La figure traduit le fait que l’analyse du DME par infrarouge peut 
être une méthode quantitative fiable. L’ereur systématique qui est observable entre la valeur 
au GC-TCD et cele au FTIR pourait s’expliquer par le simple comportement d’un gaz par 
rapport à la température. Effectivement, la celule d’analyse infrarouge était maintenue à plus 
de 50 oC, alors que l’analyse chromatographique dont l’échantilon était efectuée sur un 
échantilon soutiré à plus ou moins la température ambiante. La concentration volumique du 
spécimen analysé serait donc plus grande. 
 
Figure 27: Résultats comparatifs pour l'analyse du DME gazeux (FTIR et GC‐TCD) 
Certaines limitations sont à prendre en considération quant à l’emploi de cete méthode 
d’analyse. Sachant que la signature infrarouge du méthanol s’apparente à cele du DME, une 
forte concentration de cet alcool viendrait à interférer avec le signal de l’éther. Dans cete 
éventualité, il pourrait être utile de développer une méthode de traitement de signal tel que la 
décomposition (déconvolution) des pics. 
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Conclusion 
La synthèse du DME et la synthèse de l’acétate de méthyle ont été le cœur de ce projet 
de maîtrise. Le DME a été produit par déshydratation du méthanol, alors que l’acétate de 
méthyle a été généré par carbonylation du DME. Ces réactions distinctes ont toutes deux été 
performées dans des réacteurs à lit fixe (PBR) et ont fait l’objet d’une optimisation 
paramétrique. Du côté de la synthèse du DME, les séries d’expérimentations ciblant la 
température, la pression et les caractéristiques d’écoulement ont menés à une conversion 
maximale calculée du méthanol de 80% avec une sélectivité de 100%. Pour rencontrer cete 
valeur, une température de 330 oC s’est avérée être le point le plus important. Jusqu’à cete 
valeur, la sélectivité vers le DME est donc totale alors qu’une élévation de température à plus 
de 340 oC marque le début de la formation de produits secondaires non désirés. 
Des essais à diférentes pressions (170 à 450 psig) ont permis de constater que ce 
paramètre influe peu sur la conversion du méthanol et que son choix dépendra plutôt de 
l’intégration avec le système en aval de cete réaction. 
En ce qui concerne les caractéristiques d’écoulement une modélisation de la cinétique 
réactionnele à partir des données de la litérature et quelques tests sur les débits ont mené à 
une optimisation de la productivité à l’intérieur des limites du montage. À une LHSV de 11 h-
1, une production de 7.35	  a été calculée. Rapportée en vitesse superficiele de réactifs 
aux conditions d’opération (T & P) cete productivité est ateinte à une vitesse 0.979 cm/s. 
Plus particulièrement, il a été conclu que la vitesse superficiele minimale permetant d’opérer 
en dehors des limites de difusion externe serait de l’ordre de 0.6 cm/s. 
La carbonylation du DME en acétate de méthyle a été catalysé par la zéolithe la H-
Mordénite et a été étudiée en fonction de la température, de la pression et du ratio des réactifs 
d’alimentation. À une GHSVCO de 1062 h-1, la série CD-Ax a permis de se rendre à une 
conversion de 9% du DME dans les conditions suivantes : 
 T = 230 oC 
 P = 3100 kPag (450 psig) 
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 Ratio molaire d’alimentation CO:DME = 10:1 
Comme discuté théoriquement, une façon d’augmenter la conversion serait 
d’augmenter la pression du système jusqu’à environ 22 MPa (3 300 psig) afin de mimer les 
conditions spatiales de la carbonylation sur les complexes de rhodium. 
L’aspect analytique a également été développé durant le projet et une méthode encore 
non rapportée dans la litérature courante a été investiguée. L’analyse en ligne du DME par 
infrarouge (FTIR) a été montrée comme étant une méthode quantitative fiable pour un 
écoulement exempt de méthanol (ou présent en faibles concentrations). 
Recommandations 
Avec le recul et le gain en expertise dans le cadre de la présente étude, il est alors plus 
aisé de pointer des pistes d’amélioration. Le projet de maîtrise qui s’insère dans le contexte de 
développement de la compagnie Enerkem inc. pourait avoir comme suite l’étude de la 
synthèse du DME à partir du méthanol produit à l’interne par la gazéification de la matière 
résiduele. L’évaluation de l’efet de certains contaminants présent dans la source est alors 
cruciale. Cete évaluation devrait être, dans le meileur des cas, quantitative et être faite sur de 
longues périodes d’opération. 
Un autre aspect d’importance est la maîtrise de la synthèse de catalyseurs qui 
procurerait un certain niveau d’indépendance et une compréhension supérieure de la catalyse. 
Le dopage de la mordénite avec le cuivre ou l’argent en est un exemple. 
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